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Zusammenfassung
Viele verfahrenstechnische Prozesse basieren auf den Eigenschaften poro¨ser Strukturen,
sei es bei der Stoﬀtrennung durch poro¨se Membranen, bei thermischen Prozessen, die eine
hohe Oberﬂa¨che erfordern oder bei heterogenkatalytischen Reaktionen. Bei allen diesen
Verfahren beruht die Funktionalita¨t vor allem darauf, dass die poro¨sen Strukturen ein
großes Verha¨ltnis von Oberﬂa¨che zu durchstro¨mtem Volumen aufweisen. Spezieller fu¨r
den jeweiligen Anwendungsfall ist die genaue Struktur wichtig fu¨r seine Funktion. Damit
bestimmen die Strukturparameter wie Porosita¨t oder Porengro¨ße letztendlich auch die
Eﬃzienz ganzer Anlagen. Daher ist eine wichtige Fragestellung in der Verfahrenstechnik
die Verbesserung von Anlagen und Prozessen durch eine Optimierung von Strukturpa-
rametern der verwendeten poro¨sen Medien.
Auch diese Arbeit reiht sich in die aktuelle Forschung zu diesem weiten Gebiet ein und
stellt dabei eine Optimierungsmethode vor, deren Grundidee die Nutzung von gradiert
poro¨sen Strukturen anstelle homogen poro¨ser Elemente ist. Damit ist gemeint, dass es
fu¨r viele verfahrenstechnische Prozesse sinnvoll sein kann, ihre funktionellen poro¨sen
Bauteile nicht einheitlich strukturiert zu gestalten, sondern an jedem Ort des Elementes
die
”
richtige“ Struktur mit den
”
richtigen“ Parametern einzusetzen, um ein Maximum
an Eﬃzienz aus dieser Anlage herauszuholen.
Das Optimierungsverfahren wird hier an zwei Fallbeispielen demonstriert, und es wird
gezeigt, wie die Methoden dafu¨r anwendungsspeziﬁsch entwickelt werden ko¨nnen. Fu¨r
beide Fa¨lle dient das gleiche Problem als Ausgangspunkt, welches bei der Herstellung
von Wasserstoﬀ durch heterogen katalysierte autotherme Dampf-Reformierung durch he-
terogene Katalyse auftritt. Bei dieser Art der Wasserstoﬀherstellung werden endotherme
Reformierungsreaktionen mit exothermen Oxidationsprozessen gekoppelt, so dass nach
außen hin kein Wa¨rmeaustausch stattﬁndet und der Gesamtprozess damit autotherm
funktioniert. Da jedoch die Oxidationsreaktionen schneller ablaufen als die Reformie-
rung, wird am Einlass des Reformers mehr Wa¨rme produziert als aufgenommen werden
kann, und im Inneren des Reformers entsteht an dieser Stelle eine sehr starke Tempe-
raturerho¨hung. Diese ungleiche Temperaturverteilung im Reformer wirkt sich besonders
kritisch auf die Lebensdauer des Katalysators aus und kann diesen schlimmstenfalls
zersto¨ren. Unser Ziel in den beiden Fallbeispielen ist es also, das Temperaturproﬁl aus-
zugleichen und damit Temperaturspitzen zu vermeiden, um die Lebensdauer des Kata-
lysators zu verla¨ngern.
Im ersten Beispiel wird die Strategie verfolgt, dass der Sauerstoﬀ nicht vollsta¨ndig
dem Eduktgemisch am Eintritt in den Reformer zugemischt, sondern statt dessen u¨ber
die Reaktionswandung durch eine poro¨se Membran mit fortschreitender La¨ngenkoordi-
nate zugegeben wird. Bisherige Versuche mit dieser Strategie waren erfolglos geblieben,
da zum Beispiel Membranen mit konstanter Permeabilita¨t zum Ende des Reformers zu
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viel Sauerstoﬀ hinzufu¨gen wu¨rden. Daher wurde das Konzept verfolgt, die Permeabi-
lita¨tsverteilung dieser Membran so zu optimieren, dass an jeder Stelle im Reformer die
richtige Menge an Sauerstoﬀ durch die Membran in den Reformer stro¨mt. Dazu wurden
die Vorga¨nge im Reformer modelliert und die Membran mit einem
”
ra¨umlichen“ Regler
dargestellt. Als Resultat wurde eine exponentiell abfallende Permeabilita¨tsverteilung der
Membran als Optimum erhalten, wobei ein Teil des Sauerstoﬀstromes fu¨r den Start der
Reaktionen den Edukten zugemischt werden sollte. Die so optimierte Membran fu¨hrt
bei erho¨hter Temperatur zu einer Unterbindung des Sauerstoﬀstromes und bei zu nied-
riger Temperatur zu einer Erho¨hung dieses Stromes. Das Resultat konnte dann in der
Simulation wie auch im Experiment besta¨tigt werden, indem die Temperaturerho¨hung
auf deutlich unter 10 K Abweichung vom isothermen Fall reduziert werden konnte.
Da die Lo¨sung des ersten Beispiels nur funktioniert, wenn die Reaktionen in der Na¨he
der Membran ablaufen, die Lo¨sung also nicht ohne weiteres hochskalierfa¨hig ist, wur-
de im zweiten Fallbeispiel eine andere Strategie verfolgt. Hier wird der Sauerstoﬀ nicht
u¨ber eine Membran zugefu¨hrt, sondern der Katalysator selbst wurde zum Gegenstand
der Optimierung. Dabei wurde die Tatsache verwendet, dass die Struktur des Kataly-
sators lokal Auswirkungen auf die Reaktionsgeschwindigkeit u¨ber die aktive Oberﬂa¨che,
die eﬀektive Wa¨rmeleitung und den Stoﬀtransport und somit auch auf die lokale Tem-
peratur hat. Damit ergab sich folgende Strategie bei dieser Optimierung: Vera¨ndere die
Struktur lokal so, dass eine mo¨glichst moderate Temperaturverteilung im Reformer ent-
steht, ohne dass es zu Einbußen beim Umsatz oder der Produktselektivita¨t kommt. Die
letzten Einschra¨nkungen waren deshalb notwendig, da theoretisch gar kein Katalysator
zur optimalen Temperaturverteilung fu¨hren wu¨rde (Ohne Reaktionen wird im Katalysa-
tor keine Wa¨rme produziert oder konsumiert). Da die Reaktionsgeschwindigkeiten und
die Wa¨rmeleitung die gro¨ßten Auswirkungen auf die Temperatur besitzen, wurde der
Stoﬀtransport bei der Optimierung nicht weiter beru¨cksichtigt, um so die Komplexita¨t
des Modells u¨berschaubar zu halten. Ebenso konnte auch die eﬀektive Wa¨rmeleitung
aus der Optimierung herausgenommen werden, da durch Simulationen recht schnell ab-
sehbar war, dass eine mo¨glichst hohe Wa¨rmeleitung ohne lokale Vera¨nderungen zu den
besten Ergebnissen fu¨hrte. Die Optimierung wurde also mit der volumetrischen Ober-
ﬂa¨che und damit mit der eﬀektiven Reaktionsgeschwindigkeit durchgefu¨hrt mit dem Ziel,
eine isotherme Temperaturverteilung zu erreichen. Das Ergebnis wurde dann u¨ber Kor-
relationen in die Porosita¨t des optimierten Katalysators u¨berfu¨hrt und hatte im Bereich
der Temperaturerho¨hung eine hohe Porosita¨t, gefolgt von einem kleinen Bereich nied-
riger Porosita¨t, bis diese sich auf einem mittleren Niveau einpendelte. Auch mit dieser
Strategie wurde in der Simulation eine Abmilderung des Temperaturverlaufes erreicht,
die jedoch nicht so deutlich wie im ersten Fallbeispiel war.
Dennoch zeigt vor allem das zweite Beispiel die Mo¨glichkeiten der in dieser Arbeit
beschriebenen Herangehensweise auf, da das zweite Fallbeispiel einfach erweiterbar auf
andere Optimierungsziele wie Umsatz- oder Selektivita¨tssteigerungen ist. Auch die Um-
formulierung des Modells auf andere chemische oder verfahrenstechnische Prozesse ist
denkbar. Auch wenn die zwei Beispiele zu positiven Resultaten kommen, kann dar-
aus nicht verallgemeinernd auf eine generelle Nutzung gradierter poro¨ser Strukturen in
verfahrenstechnischen Anlagen geschlossen werden. Fu¨r die dargestellten Fallbeispiele
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konnte allerdings gezeigt werden, dass gradierte poro¨se Strukturen ein großes Poten-
zial zur Prozessintensivierung haben und die Mo¨glichkeit zur U¨bertragung auf andere
verfahrenstechnische Anlagen besteht.
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1 Einleitung
1.1 Gradierte poro¨se Strukturen in der Verfahrenstechnik
Poro¨se Materialien sind bei einer Vielzahl verfahrenstechnischer Prozesse die funktionel-
len Hauptkomponenten. Am bekanntesten sind dabei Trennprozesse auf der Basis von
poro¨sen Membranen oder das große Gebiet der heterogenkatalytischen Reaktionen. Die-
se basieren in der Regel auf mit Katalysatormaterial beschichteten poro¨sen Strukturen.
Daneben werden poro¨se Strukturen auch in vielen anderen Bereichen innerhalb und au-
ßerhalb der Verfahrenstechnik wie zum Beispiel in der Wa¨rmeda¨mmung, im Leichtbau,
in der Akkustik als Da¨mpfungsmaterial oder in der Biomedizin als Knochenimplantat
verwendet.
U¨berwiegend werden in den angesprochenen Verfahren homogene Strukturen einge-
setzt. Dies bedeutet, dass sich die Eigenschaften der Struktur des poro¨sen Mediums nicht
mit dem Ort vera¨ndern. Zum Beispiel sind dann die Porengro¨ßen und damit die Poren-
gro¨ßenverteilung u¨berall gleich und auch nicht abha¨ngig von der betrachteten Gro¨ßens-
kala. Dies gilt allerdings nur mit der Einschra¨nkung, dass die charakteristische La¨nge
der Skala deutlich gro¨ßer sein muss als die mittlere Porengro¨ße. Diese Einschra¨nkung
ermo¨glicht auch die Betrachtung des poro¨sen Ko¨rpers als Kontinuum im Sinne der Kon-
tinuumsmechanik.
Die Verwendung homogener poro¨ser Elemente muss jedoch nicht ausschließlich von
Vorteil sein, wie das folgende Beispiel verdeutlichen soll: Um Gase oder Gasgemische
katalytisch umzusetzen, werden sie in der Regel kontinuierlich durch einen poro¨sen Ka-
talysator geleitet, der in Stro¨mungsrichtung eine gewisse La¨nge aufweist (vgl. Abb. 1.1).
Diese La¨nge bestimmt zusammen mit der Stro¨mungsgeschwindigkeit maßgeblich die Ver-
weilzeit der Gasmoleku¨le im Reaktionsraum. Abha¨ngig von der Verteilung der Moleku¨le
und der damit zusammenha¨ngenden Wahrscheinlichkeit des Auftreﬀens auf eine aktive
Stelle im Katalysator reagieren einige Gasmoleku¨le bereits am Beginn des Reaktions-
raumes und andere erst spa¨ter. Damit ergibt sich jedoch eine Verteilung der Zusam-
mensetzung des Gasgemisches entlang der Stro¨mungsrichtung. Gerade bei komplexen
Reaktionen mit vielen Einzelschritten oder bei parallelen Reaktionen ko¨nnen dadurch in
verschiedenen Zonen unterschiedliche Reaktionen unterstu¨tzt werden, und es entstehen
einzelne, diﬀus abgegrenzte Reaktionszonen. Dieser Eﬀekt wird noch versta¨rkt, wenn die
Reaktionen stark unterschiedliche Reaktionsgeschwindigkeiten besitzen, wie dies zum
Beispiel bei der autothermen Dampf-Reformierung (ATR) der Fall ist, welche in dieser
Arbeit unter anderem auch deswegen als Fallbeispiel behandelt wird. Bei der ATR wirkt
sich dieser Eﬀekt besonders gravierend aus, da die unterschiedlichen Reaktionen zum
einen aus schnellen, stark exothermen Reaktionen und zum anderen aus langsamen,
stark endothermen Reaktionen bestehen. Dies macht sich dann dadurch bemerkbar,
1
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dass am Katalysatoreingang eine sehr heiße und sehr kurze Temperaturzone (Hot-Spot)
auftaucht, was zu hohen thermischen Belastungen des Katalysators fu¨hrt (Abb. 1.1).
Danach beginnt eine Zone mit stark abfallender Temperatur und schließlich eine Zone
mit gleichbleibender Temperatur. Betrachtet man die unterschiedlichen Zonen, in denen
jeweils deutlich andere Anforderungen an einen Katalysator und seinen Tra¨ger gestellt
werden, leuchtet es ein, dass ein im gesamten Reaktionsgebiet homogen strukturierter
Katalysator nicht unbedingt die beste Wahl bedeuten muss. Besser wa¨re hier ein lokal
optimiert strukturierter Katalysator, also ein Katalysator mit gradierter Strukturierung
(hier zum Beispiel drei verschiedene Stufen).
  	 
 		
 	
 	
	
 	 	

≡
  

  	 
 		
 	
 	
	
 	 	
	
	


	









 !"
	

	

	

	
	


	

	


	

#"!








Abb. 1.1: Simulation der Temperaturzonen im Katalysator bei der autothermen Dampf-Refor-
mierung (ATR) mit OpenFOAM
Wenn man nun anstatt homogen strukturierter poro¨ser Medien heterogene oder gra-
dierte poro¨se Strukturen einsetzt, birgt dies eine weitere Mo¨glichkeit zur Eﬃzienzsteige-
rung der Gesamtanlage. In Abb. 1.2 sind die Abha¨ngigkeitsebenen von poro¨sen Materia-
lien in verfahrenstechnischen Anlagen und die bestimmenden Parameter auf jeder Ebene
dargestellt. Die Strukturparameter (Ebene 2) des poro¨sen Elementes wie zum Beispiel
Porosita¨t, Porengro¨ße und -struktur oder Stegdicken werden maßgeblich im Produkti-
onsprozess bestimmt. Dabei beeinﬂussen Produktionsparameter (Ebene 1) wie Sinter-
temperaturen, -zeit oder Ausgangspartikelgro¨ßen die poro¨se Struktur. Zusammen mit
den Materialeigenschaften beider Phasen, also der Matrix sowie dem Medium in den Po-
ren, bestimmt die Struktur dann die funktionellen Eigenschaften, die fu¨r den jeweiligen
Einsatzzweck wichtig werden und auf dessen Grundlage eine Auswahl bzw. Auslegung
fu¨r den verfahrenstechnischen Prozess erfolgt. Wichtige funktionelle Parameter (Ebene
3) sind dabei die Wa¨rmeleitung, die speziﬁsche Oberﬂa¨che oder die Permeabilita¨t. Setzt
man diese poro¨sen Elemente dann in die entsprechende verfahrenstechnische Anlage ein,
bestimmen diese zusammen mit den prozesstechnischen Parametern wie Zuﬂuss, Tempe-
ratur, Druckstufe oder Zusammensetzung des Mediums die wichtigen anwendungsnahen
Parameter (Ebene 4), die fu¨r die Ingenieure von entscheidender Bedeutung sind. Diese
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sind u.a. der Druckverlust, Umsatzrate oder Selektivita¨ten. Von diesen Eigenschaften
gelangt man dann auf die na¨chste Ebene (Ebene 5), die hauptsa¨chlich fu¨r das Manage-
ment interessant ist. Hier geht es darum, die Gesamtanlage unter Beru¨cksichtigung von
Gesetzen und Normen o¨konomisch und o¨kologisch einzuscha¨tzen und eine Gesamteﬃzi-
enz der Anlage zu ermitteln. So wird deutlich, dass die Struktur eines poro¨sen Mediums
entscheidenden Einﬂuss auf verfahrenstechnische Anlagen auf allen Ebenen hat.
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Abb. 1.2: Die fu¨nf Parameterebenen von poro¨sen Materialien beim Einsatz in verfahrenstechni-
schen Prozessen
Da diese Abha¨ngigkeit nicht nur fu¨r homogene Strukturen besteht, kann nun der Her-
stellungsprozess fu¨r gradierte Strukturen angepasst werden, wodurch lokal die struktu-
rellen Parameter der Ebene 2 vera¨ndert werden. Dadurch werden ebenfalls die Parameter
der dritten, der funktionellen Ebene lokal beeinﬂusst. Dies bedeutet, dass zum Beispiel
die Wa¨rmeleitung oder die speziﬁsche Oberﬂa¨che und damit bei Katalysatoren die An-
zahl der aktiven Stellen in einem bestimmten Bereich des poro¨sen Mediums eingestellt
werden ko¨nnen. Dies vera¨ndert natu¨rlich auch die eher globalen Eigenschaften der vier-
ten, also der wichtigen Ingenieursebene und letztendlich auch die Gesamteﬃzienz der
Anlage auf der fu¨nften, der Managerebene.
Dies birgt dann auch die Mo¨glichkeit einer globalen Optimierung der Anlage durch
lokale Vera¨nderungen in der Struktur des poro¨sen Mediums und damit durch den Einsatz
gradierter poro¨ser Strukturen. Durch die weite Einﬂussnahme dieser Herangehensweise
kann dies auch als Methode zur Prozessintensivierung verstanden werden.
Ein sehr einfaches Beispiel, welches diesen Sachverhalt verdeutlichen soll, ist ein zwei-
lagiger Keramikﬁlter, wie er zum Beispiel bei der Reinigung von Heißgasen [21] eingesetzt
wird. Die Anforderungen hier sind eine thermische und mechanische Mindeststabilita¨t
3
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sowie eine mo¨glichst hohe Trennleistung bei gleichzeitig hoher Permeabilita¨t. Vorausge-
setzt, dass eine homogene Membran mit kleinen Porengro¨ßen die no¨tige Trennleistung
aufweist, so stellt sich die Frage nach der Dicke dieser Membran. Die mechanische Stabi-
lita¨t wird gro¨ßer, je dicker die Membran ist, die Permeabilita¨t verringert sich jedoch
im gleichen Maße. Dies ist sozusagen das klassische Optimierungsdilemma, bei dem
man ein Optimum zwischen Permeabilita¨t auf der einen und mechanischer Stabilita¨t
auf der anderen Seite suchen muss. Dies fu¨hrt ha¨uﬁg auch dazu, dass man im Ergeb-
nis eine Membran mit jeweils nur mittelma¨ßigen Eigenschaften erha¨lt. Besser wa¨re es
hier natu¨rlich, die Membran so du¨nn wie mo¨glich zu gestalten, um die Trennwirkung
und eine mo¨glichst gute Permeabilita¨t zu gewa¨hrleisten, und die mechanische Stabilita¨t
durch eine Stu¨tzstruktur, also zum Beispiel einer zweiten, dickeren Schicht mit gro¨ßeren,
nicht unbedingt trennaktiven Poren zu realisieren. Diese Schicht hat also gute mecha-
nische Eigenschaften aufgrund ihrer Dicke sowie eine hohe Permeabilita¨t wegen ihrer
großen Poren, dafu¨r aber nur wenig Trennleistung. Im Gegenzug wird die Trennleistung
allerdings durch die erste Schicht, der funktionellen Komponente bereits sichergestellt.
Man spricht hier von funktionellen Gradientenwerkstoﬀen (FGM). Diese FGM’s werden
bereits in vielen Bereichen der Technik eingesetzt [55] und beschra¨nken sich nicht nur
auf gleichartige poro¨se Materialien, sondern verwenden auch Kompositwerkstoﬀe, zum
Beispiel Metall/Keramik-Komposite.
In dem erwa¨hnten Anwendungsfall der Filtration erha¨lt man eine Porosita¨ts- und
Porengro¨ßenverteilung mit zwei Stufen unterschiedlicher Eigenschaften. Denkbar wa¨re
an dieser Stelle allerdings auch ein allma¨hlicher U¨bergang von großen Poren zu klei-
nen Poren oder die Verwendung mehrerer Stufen. U¨ber ein Optimierungsverfahren ließe
sich hier die fu¨r den Prozess am besten geeignete Strukturverteilung ermitteln. Ein wei-
teres Beispiel, bei dem es eher auf eine Verteilung der strukturellen Eigenschaften an-
kommt, ist die Herstellung von Knochenimplantaten [56,63]. Hier la¨sst sich durch Variation
der Porengro¨ßen und der Stegdicken die Festigkeit partiell an Belastungsschwerpunkten
erho¨hen, wa¨hrend sich die Dichte und damit das Gesamtgewicht insgesamt dadurch nur
geringfu¨gig vera¨ndert.
Bei den meisten bereits in der Technik angewandten funktionell gradierten poro¨sen
Strukturen beruht die Ermittlung der Strukturverteilung meist auf Erfahrungswerten
bzw. entsteht zufa¨llig durch die Herstellung der Bauteile. In dieser Arbeit wird nun die
Mo¨glichkeit aufgezeigt, die fu¨r den jeweiligen Prozess optimale Strukturverteilung u¨ber
ein numerisches Optimierungsverfahren zu bestimmen. Am Beispiel der autothermen
Dampf-Reformierung wird ein solches Verfahren fu¨r zwei unterschiedliche poro¨se Ele-
mente, den Katalysator und eine Sauerstoﬀzufuhrmembran angewendet und auf seine
Machbarkeit hin untersucht. Das gewa¨hlte Beispiel der ATR wird im folgenden Kapitel
na¨her betrachtet.
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Tab. 1.1: Physikochemische Eigenschaften von Wasserstoﬀ und konventionellen Brennstoﬀen [23]
Luftbedarf Verbren- Flammen- Aktivierungs- Selbstzu¨nd-
LHVa HHVb (sto¨ch.) nungsbereich temperatur energie temperatur
Brennstoﬀ (MJ/kg) (MJ/kg) (kg) (%) (C) (MJ) (C)
Methan 50,0 55,5 17,2 5-15 1914 0,30 540-630
Propan 45,6 50,3 15,6 2,1-9,5 1925 0,30 450
Oktan 47,9 15,1 0,31 0,95-6,0 1980 0,26 415
Methanol 18,0 22,7 6,5 6,7-36,0 1870 0,14 460
Wasserstoﬀ 119,9 141,6 34,3 4,0-75,0 2207 0,017 585
Benzin 44,5 47,3 14,6 1,3-7,1 2307 0,29 260-460
Diesel 42,5 44,8 14,5 0,6-5,5 2327 180-320
a LHV: Lower Heating Value (Unterer Heizwert
, b HHV: Higher Heating Value (Oberer Heizwert
1.2 Autotherme Dampf-Reformierung (ATR)
1.2.1 Wasserstoﬀ
Wasserstoﬀ ist das leichteste Element und hat bezogen auf sein Gewicht die ho¨chste
Energiedichte von allen Brennstoﬀen (vgl. Tab. 1.1). Dies gilt jedoch nicht fu¨r die volu-
metrische Energiedichte. Wasserstoﬀ ist in Mischung mit Luft in einem sehr großen Kon-
zentrationsbereich brennbar und beno¨tigt nur sehr kleine Energiemengen zur Zu¨ndung.
Dies begu¨nstigt zwar die Energiegewinnung durch Verbrennung von Wasserstoﬀ, erho¨ht
jedoch auch das Gefahrenpotential dieses Energietra¨gers.
Auf der Erde liegt Wasserstoﬀ normalerweise in gebundener Form und nicht als rei-
nes Element vor, wobei der Großteil in Form von Wasser gebunden ist. Außerdem ist
Wasserstoﬀ ein wichtiger Bestandteil von organischen Verbindungen und liegt somit
auch in großen Mengen gebunden in Kohlenwasserstoﬀen, also in den fossilen Energie-
tra¨gern aber auch in regenerativen Energien wie Biogas oder Holz vor. Damit gibt es
also prinzipiell zwei nutzbare Quellen fu¨r die Herstellung von Wasserstoﬀ, wobei auf-
grund der Energiebilanzen die Nutzung von Kohlenwasserstoﬀen eindeutig u¨berwiegt.
Um Wasser als Quelle nutzen zu ko¨nnen, wird dieses in der Regel durch Elektrolyse
oder Thermolyse aufgespalten, wozu elektrische oder thermische Energie erforderlich ist.
Dies ist ha¨uﬁg dann sinnvoll, wenn die Energie kostengu¨nstig durch regenerative Tra¨ger
wie Wind- oder Wasserkraft bereitgestellt werden kann. Außerdem existieren noch ver-
schiedene photochemische und biologische Verfahren zur Aufspaltung von Wasser, die
sich jedoch gro¨ßtenteils noch in der Versuchsphase beﬁnden [10,40]. Auch mit der Verga-
sung von Kohle oder Biomasse wird zu einem großen Teil Wasser bzw. Wasserdampf
zur Herstellung von Wasserstoﬀ genutzt, dieses Mal durch chemische Reaktionen (Re-
formierung). Der andere Teil wird hier - bei der Biomasse mehr, bei der Kohle etwas
weniger - von den Prima¨renergietra¨gern bereitgestellt. Die Nutzung der Kohlenwasser-
stoﬀe als Quelle hat den Vorteil, dass die fu¨r den Prozess beno¨tigte Energie ha¨uﬁg direkt
durch den Energietra¨ger durch Verbrennung oder Teilreaktionen geliefert werden. Dabei
ist der Nettogewinn an Energie insgesamt positiv, betrachtet aus wirtschaftlicher Sicht.
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Der mengenma¨ßig gro¨ßte Teil der weltweiten Wasserstoﬀproduktion wird daher durch
Dampf-Reformierung von Erdgas produziert. Außerdem werden noch Abwandlungen
dieses Prozesses wie die CO2-Reformierung, die partielle Oxidation oder die autotherme
Dampf-Reformierung, eine Kombination aus normaler Dampf-Reformierung und parti-
eller Oxidation, verwendet bzw. an diesen Verfahren geforscht.
Obwohl Wasserstoﬀ als geeigneter Energietra¨ger erscheint, wird jedoch der gro¨ßte An-
teil in der chemischen Industrie verbraucht. So werden zum Beispiel 60 % des weltwei-
ten Wasserstoﬀs fu¨r die Ammoniaksynthese verwendet [23]. Außerdem wird Wasserstoﬀ
bei der Methanolproduktion oder als Grundstoﬀ fu¨r Ku¨nstdu¨nger oder Sprengstoﬀe ge-
braucht. Als Energielieferant wird Wasserstoﬀ bisher vor allem in der Raumfahrt als
kryogener Treibstoﬀ eingesetzt.
Da bei der Herstellung vonWasserstoﬀ aus Kohlenwasserstoﬀen wieder Emissionen von
vor allem Kohlendioxid aber auch je nach Prima¨rquelle verschiedenen anderen scha¨dli-
chen Stoﬀen (CO, SH2, Siloxane, ...) entstehen, mu¨ssen fu¨r diese Verfahren vor- und
nachgeschaltete Reinigungsverfahren integriert werden. Vorgeschaltet mu¨ssen vor allem
die Katalysatorgifte (in der Regel Schwefelverbindungen) entfernt werden. Beim Einsatz
von Biogas als Ausgangsstoﬀ ko¨nnen auch noch Ammoniak, verschiedene Aminover-
bindungen, Halogenverbindungen und Siloxane vorhanden sein, die ebenfalls vor dem
Reformierungsprozess entfernt werden mu¨ssen [42,65]. Durch biologische Entschwefelung,
Druckwasserwa¨sche und Absorption lassen sich diese Schadstoﬀe zumeist ausreichend
reduzieren [62]. Bezu¨glich der Kohlendioxidemissionen ist der Einsatz von regenerativen
Prima¨rquellen, also Biogas, Biomasse oder mit Einschra¨nkungen auch Holz zur Was-
serstoﬀherstellung sinnvoll, da so ein Kreislauf hergestellt werden kann, dessen CO2 -
Bilanz ausgeglichen ist. Der Reformierung nachgeschaltet la¨sst sich das Kohlendioxid
ebenfalls entfernen, wobei fu¨r diese Verfahren eine Reihe an Forschungsarbeiten laufen.
Beim Einsatz von Biogas wird dieses ha¨uﬁg versta¨rkt, indem das bereits vorhandene
Kohlendioxid ebenfalls bei der Druckwasserwa¨sche vor der Reformierung zu einem Teil
entfernt wird. Je nach geforderter Reinheit des produzierten Wasserstoﬀs mu¨ssen dann
dem System nachgeschaltet weitere Reinigungsstufen erfolgen, wobei in der Regel das
Kohlenmonoxid reduziert wird.
Um Wasserstoﬀ in gro¨ßerem Umfang als Energietra¨ger nutzen zu ko¨nnen, muss die
Produktion deutlich zunehmen, da die zur Zeit produzierte Menge den weltweiten Ener-
giebedarf gerade mal zu 1, 5 % decken wu¨rde [13]. Außerdem muss der produzierte Was-
serstoﬀ dem Verbraucher zuga¨nglich gemacht werden, was einen erheblichen Ausbau der
Infrastruktur bedeuten wu¨rde. Eine Alternative zur großtechnischen Produktion, Spei-
cherung und Transport zum Verbraucher ist die dezentrale Herstellung von Wasserstoﬀ
beim Verbraucher. Zum Beispiel ko¨nnte ein Stromaggregat aus Reformer plus Brennstoﬀ-
zelle beinahe beliebig klein konstruiert werden und damit in Autos, als Campingstromer-
zeuger oder Ladeakkus fu¨r Kleingera¨te zur Anwendung kommen. Hierfu¨r ko¨nnten dann
leicht verfu¨gbare und speicherbare Gase als Prima¨renergiequelle genutzt werden. Als Re-
formierungsprozess bietet sich hier besonders die autotherme Dampf-Reformierung an,
die im folgenden Abschnitt ausfu¨hrlicher diskutiert werden soll.
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1.2.2 ATR: Hintergrund und Problemstellung
Wie im vorangegangenen Kapitel erwa¨hnt, stellt die autotherme Dampf-Reformierung
eine Kombination aus partieller Oxidation (POX)
CH4 +
1
2O2 −−→ CO+ 2H2
(
ΔRH
0 = −36 kJ/mol)
und der Dampf-Reformierung von Methan (SR)
CH4 +H2O −−→ CO+ 3H2
(
ΔRH
0 = +206 kJ/mol
)
dar, mit der die Vorteile der einzelnen Prozesse ausgenutzt werden sollen. ΔRH
0 bezeich-
net dabei die Standardreaktionsenthalpie, wobei negative Werte exotherme bzw. posi-
tive Werte endotherme Reaktionen anzeigen. Im Idealfall wird durch die exothermen
Prozesse gerade so viel Reaktionswa¨rme erzeugt wie von den endothermen Prozessen
beno¨tigt wird. An der Gesamtbilanz ist dann auch noch eine weitere Reaktion beteiligt,
der Wasser-Gas-Shift (WGS)
CO +H2O −−→ CO2 +H2.
(
ΔRH
0 = −46 kJ/mol) .
In vielen Verfahren wird dieser letzte Prozess außerdem noch nachgeschaltet gesondert
bei Temperaturen von 200–300 ◦C angewandt, um das zuvor entstandene Synthesegas
(CO+H2) mit Hilfe von Dampf mit Wasserstoﬀ anzureichern. Dabei kann der CO-Gehalt
auf unter 1% reduziert werden. Je nach dem folgenden Nutzungsprozess werden ver-
schiedene Reinheiten fu¨r den Wasserstoﬀ gefordert. Bei einigen Anwendungen wie zum
Beispiel bei der Methanolproduktion wird direkt das Synthesegas verwendet, wobei das
Kohlenmonoxid noch als Energielieferant genutzt wird. Bei anderen Nutzungsformen
wie zum Beispiel bei der Verwendung in Polymer - Elektrolyt - Membran (PEM) Brenn-
stoﬀzellen muss dieser Anteil mo¨glichst gering (< 20 ppm) sein, da Kohlenmonoxid als
Katalysatorgift wirkt und die Brennstoﬀzelle zersto¨ren kann [45]. Fu¨r diese Anwendungen
wird dann meist noch eine selektive Oxidation von Kohlenmonoxid dem WGS nachge-
schaltet, welche den Gehalt auf unter 10 ppm reduzieren kann [50].
Die Dampf-Reformierung ist ein endothermer Prozess und fu¨r den Hauptanteil der
Wasserstoﬀproduktion verantwortlich. Dieser wird in der Regel heterogenkatalytisch bei
Temperaturen oberhalb 600 ◦C durchgefu¨hrt. Dabei wird Heissdampf mit Methan ver-
mischt und meist u¨ber einen Ni- oder Pt-Katalysator gefu¨hrt. Fu¨gt man diesem Gasge-
misch noch einen kleinen Anteil Sauerstoﬀ oder Luft hinzu, kann an demselben Kata-
lysator das Methan (partiell) oxidieren. Die katalytische POX ist ein leicht exothermer
Prozess, der ebenfalls zur Wasserstoﬀproduktion beitra¨gt. Außerdem treten je nach Pro-
zessbedingungen neben der partiellen Oxidation noch die Weiterreaktionen von Kohlen-
monoxid zu Kohlendioxid
CO + 12O2 −−→ CO2
(
ΔRH
0 = −283 kJ/mol) ,
und von Wasserstoﬀ zu Wasserdampf
H2 +
1
2O2 −−→ H2O
(
ΔRH
0 = −286 kJ/mol) ,
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auf. Die Summenreaktion ist dann die totale Oxidation von Methan
CH4 + 2O2 −−→ CO2 + 2H2O
(
ΔRH
0 = −891 kJ/mol) ,
welche eﬀektiv stark exotherm verla¨uft. Die Hauptidee der autothermen Reformierung
ist es, dass die fu¨r die endotherme Reformierungsreaktion beno¨tigte Reaktionswa¨rme
durch die exothermen Oxidationsprozesse im gleichen Bilanzraum, also mo¨glichst oh-
ne zusa¨tzlichen Wa¨rmetransport bereitgestellt wird. Eine Abwandlung des autothermen
Prozesses, welche strenggenommen die Hauptidee nicht erfu¨llt, wird inzwischen großtech-
nisch eingesetzt. Dort wird jedoch zuna¨chst ein u¨berfettes Gasgemisch aus Methan und
Luft erzeugt, welches vor dem eigentlichen Katalysator entzu¨ndet wird. Die auftretende
Flamme und deren Abgase erhitzen den Katalysator, in dem die Reformierungsreaktio-
nen ablaufen. Dazu werden unmittelbar vor Erreichen des Katalysators die Abgase mit
Wasserdampf versetzt. Daher sind in diesem Fall die Reaktionsra¨ume von Oxidation und
Reformierung getrennt, weshalb dieser Prozess kein autothermes Verfahren im engeren
Sinne darstellt. Ebenfalls eignet sich dieser Prozess wegen der auftretenden Flamme und
den damit verbundenen hohen Temperaturen nur bedingt fu¨r Kleinanwendungen. Fu¨r
diese ist wegen der mo¨glichen kompakten Bauweise der eigentliche autotherme Prozess
besser geeignet. Obwohl die autotherme Dampf-Reformierung schon seit einigen Jahr-
zehnten bekannt ist, beﬁndet sich dieser Prozess noch immer in der Entwicklung [25] und
nur sehr wenige Anwendungen dieses Prozesses beﬁnden sich bereits in Feldtests [65].
Ein Grund dafu¨r liegt sicherlich im Auftreten des bereits erwa¨hnten Temperaturpeaks
(Hot-Spot) am Eingang konventioneller autothermer Reformer (vgl. Abb. 1.1). Dabei
folgt die Temperaturverteilung und damit die verschiedenen Temperaturzonen direkt aus
der Verteilung der verschiedenen Reaktionsgeschwindigkeiten, wie sie in Abbildung 1.3
aufgezeigt sind. Dargestellt sind dort die relativen Reaktionsgeschwindigkeiten der exo-
thermen Totaloxidation von Methan rTOX und dem ebenfalls exothermen Wasser-Gas-
Shift rWGS bezu¨glich der endothermen Dampfreformierung rSR entlang des Reformers.
Da die Oxidationsreaktionen in Summe deutlich schneller ablaufen als die Reformierung,
ﬁnden diese bevorzugt dort statt, wo die vorgemischten Gase auf den Katalysator treﬀen.
In Abbildung 1.3 wird dieses Gebiet, welches real nur die ersten Millimeter des Reformers
betreﬀen, als Reaktionszone (1) bezeichnet. Dort werden also große Mengen an Reakti-
onswa¨rme erzeugt und der Temperaturpeak entsteht. Bei den dann auftretenden hohen
Temperaturen, also bereits vor Erreichen des Maximums setzt vermehrt die endotherme
Dampf-Reformierung von Methan ein. Diese verlangsamt den Anstieg der Temperatur
und sorgt mit dem versiegenden Sauerstoﬀanteil dann endlich fu¨r die Abnahme der Tem-
peratur in Reaktionszone (2). Mit abnehmender Temperatur und steigendem CO-Anteil
verlangsamt sich die Reformierung, wa¨hrend gleichzeitig der Wasser-Gas-Shift einsetzt.
In Reaktionszone (3) formieren sich diese beiden Reaktionen schließlich in ein thermody-
namisches Gleichgewicht, und es entsteht ein nahezu konstanter Temperaturverlauf bei
einer ideal adiabaten Prozessfu¨hrung. Wa¨hrend dieser Temperatur dominiert die Was-
serstoﬀherstellung durch den WGS, was hier als Reaktionszone (4) bezeichnet wird. Da
fu¨r diesen Prozess eigentlich eine deutlich niedrigere Temperatur (300 ◦C) ideal wa¨re,
wird der Reformer in der Regel nach der Reaktionszone (3) beendet und das Reformat
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(a) (b)
Abb. 1.3: Reaktionszonen 1 - 4 bei der autothermen Dampf-Reformierung: (a) Temperaturproﬁl
und Proﬁle der Reaktionsgeschwindigkeit der totalen Oxidation rTOX und des Wasser-
Gast-Shifts rWGS bezogen auf die Reaktionsgeschwindigkeit der Dampf-Reformierung
rSR entlang des Reformers; (b) Vergro¨ßerung der Proﬁle im Eingangsbereich
einem nachgeschaltetem WGS-Reaktor zugefu¨hrt. Ein Vergleich der Abbildungen 1.1
und 1.3 zeigt, dass die Temperaturzonen und Reaktionszonen nicht identisch sind.
1.3 Leitfragen
Die vorliegende Arbeit orientiert sich an einigen Leitfragen, welche sich unmittelbar aus
den Betrachtungen in den vorangegangenen Kapiteln ergeben. Aus diesen Leitfragen
folgt auch direkt die Vorgehensweise bei der Beantwortung dieser Fragen und damit
die durchgefu¨hrten Untersuchungen. Im Kapitel 1.1 wurde die Mo¨glichkeit aufgezeigt,
heterogene Strukturen in verfahrenstechnischen Anlagen zu verwenden. Damit la¨sst sich
sehr generell formulieren:
• Ist es mo¨glich, die Eﬃzienz verfahrenstechnischer Anlagen zu erho¨hen,
indem gradiert strukturierte poro¨se Elemente statt homogener Struktu-
ren verwendet werden?
• Wenn ja, wie mu¨sste fallbeispielspeziﬁsch die ra¨umliche Gradierungs-
funktion aussehen, welche zu einem Maximum an Eﬃzienz fu¨hrt?
Im Kapitel 1.1 wurde generell zumindest die Mo¨glichkeit zur Eﬃzienzsteigerung dar-
gelegt und fu¨r einige konkrete Beispiele gezeigt. Diese Fallbeispiele machen deutlich,
dass die erste Frage nur von Fall zu Fall eindeutig entschieden werden kann. Dies kommt
auch in der zweiten Frage zum Ausdruck, welche ensprechend
”
fallbeispielspeziﬁsch“
gestellt wurde. Um beide Fragen beantworten zu ko¨nnen, mu¨ssen diese also weiter fu¨r
den konkreten Fall ausgefu¨hrt werden. Fu¨r die in Kapitel 1.2 vorgestellte autotherme
Dampf-Reformierung, unser Fallbeispiel, lassen sich die Leitfragen dann wie folgt um-
formulieren:
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• La¨sst sich mithilfe gradiert strukturierter poro¨ser Elemente die Tempe-
raturverteilung im Reformer gu¨nstiger gestalten, so dass eine Erho¨hung
der Eﬃzienz zu erwarten ist?
• Wenn ja, wie muss diese ra¨umliche Strukturverteilung der einzelnen
Elemente aussehen?
Diese Fragen werden in dieser Arbeit fu¨r zwei verschiedene poro¨se Elemente des Refor-
mers, die Sauerstoﬀzufuhrmembran und den Katalysatortra¨ger, untersucht. Zum einen
muss dabei bewiesen werden, dass der Einsatz heterogener Strukturen fu¨r dieses Beispiel
sinnvoll ist, und zum anderen muss ein klassisches Optimierungsproblem fu¨r diese Struk-
turen gelo¨st werden. Da die zweite Frage nur bei positiver Beantwortung der ersten Frage
sinnvoll ist, wird eine solche positive Antwort als Hypothese vorausgesetzt. Die Lo¨sung
des Optimierungsproblems ist dann gleichzeitig als Beweis oder eben Nichtbeweis fu¨r
diese Hypothese zu sehen.
Die Vorgehensweise in dieser Arbeit ergibt sich dann entsprechend fu¨r beide zu unter-
suchenden Elemente aus dem Optimierungsproblem. Dieses beruht auf der Formulierung
des Problems auf der Basis von Modellen fu¨r die Beschreibung der Vorga¨nge im Refore-
mer und in poro¨sen Medien allgemein. Die relevanten Modelle sowie Grundbegriﬀe der
Optimierung werden im Kapitel 2 vorgestellt. Die Optimierungsprobleme inklusive des
jeweiligen Prozessmodells und der Nebenbedingungen werden in Kapitel 3 formuliert.
Dort ﬁndet sich auch die jeweilige Lo¨sungsstrategie, und die Ergebnisse sind zusammen
mit einigen Untersuchungen von relevanten Nebenaspekten in Kapitel 4 dargestellt. Die
hier aufgestellten Leitfragen werden dann schließlich in Kapitel 5 beantwortet.
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2.1 Optimierung in der Verfahrenstechnik
Unter Optimierung soll hier die Suche nach der besten aller mo¨glichen Lo¨sungen in einem
Bedingungsraum verstanden werden. Diese Formulierung und auch die nachfolgenden
Erla¨uterungen der Grundbegriﬀe folgen dabei im Wesentlichen den Ausfu¨hrungen, wie
sie Edgar, Himmelblau und Lasdon [14] verwenden. A¨hnliche Formulierungen aus diesem
Kapitel sind auch bei Emig und Klemm [16] sowie bei Jarre und Stoer [30] zu ﬁnden. Die
Ermittlung der Strukturverteilungen von poro¨sen Elementen in der Verfahrenstechnik
wird in dieser Arbeit durch eine so deﬁnierte Optimierung mittels numerischer Metho-
den durchgefu¨hrt. In diesem Kapitel werden daher die Grundbegriﬀe der Optimierung
dargelegt, die in dieser Arbeit verwendet werden und ein allgemeiner U¨berblick u¨ber die
klassischen Optimierungsmethoden aufgezeigt, um die angewendeten Verfahren leichter
einordnen zu ko¨nnen.
Optimierungsverfahren lassen sich auf nahezu jeder hierarchischen Ebene verfahrens-
technischer Anlagen anwenden. Ha¨uﬁg wird der Gesamtprozess, also die oberste hier-
archische Ebene, einer wirtschaftlichen Optimierung unterworfen, wobei ha¨uﬁg die ko-
stengu¨nstigsten Herstellungsbedingungen eines Produktes das Ziel sind. Daneben lassen
sich auch technologische Optimierungen des Gesamtprozesses durchfu¨hren, in denen zum
Beispiel eine mo¨glichst hohe Ausbeute angestrebt wird. Verla¨sst man den Gesamtprozess
und geht in die einzelnen Subsysteme hinein, lassen sich diese ebenfalls optimieren, wobei
jeweils die Optimierungsvariablen an das Optimierungsziel angepasst werden mu¨ssen. Im
allgemeinen bedient man sich bei der Lo¨sung der Optimierungsprobleme mathematischer
Methoden, was in der Regel dann auf eine numerische Optimierung hinausla¨uft.
Fu¨r eine solche numerische Optimierung, egal auf welcher Ebene, muss das Optimie-
rungsproblem in eine dementsprechende Form gebracht werden. Dazu ist es notwendig,
eine zu minimierende Zielfunktion f(x) in Abha¨ngigkeit der schon erwa¨hnten Optimie-
rungsvariablen x zu deﬁnieren und ein Modell aufzustellen, welches den Prozess hinsicht-
lich der Optimierung genau genug beschreibt. Dieses Modell resultiert ha¨uﬁg aus physi-
kalischen oder empirischen Beschreibungen des Prozesses und besteht dann aus linearen
oder auch nicht-linearen Gleichungen g(x) = 0 sowie aus Ungleichungen h(x) <> 0,
welche normalerweise physikalische, reale oder wirtschaftliche Grenzen aufzeigen sollen.
Außerdem sind auch die Optimierungsvariablen x ha¨uﬁg mit oberen und/oder unteren
Grenzen versehen.
Je nach der Form des Modells, den Nebenbedingungen oder den Variablen gibt es eine
Reihe sehr unterschiedlicher Lo¨sungsmethoden fu¨r die numerische Optimierung. Daher
lassen sich die Optimierungsverfahren klassischerweise nach der Form der Modelle auf-
teilen in lineare Programme (LP) und nichtlineare Programme (NLP), nach den Ne-
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benbedingungen in
”
constrained“ oder
”
unconstrained“ oder nach Art der Variablen in
stetige Probleme oder unstetige Probleme, den sogenannten Mixed-Integer Programmen
(MIP bzw. MINLP). Außerdem lassen sich auch Optimierungsprobleme konstruieren, die
mehr als nur eine Zielfunktion f(x) besitzen (
”
Multiobjective Optimization“), bei denen
ha¨uﬁg das Problem der Paretooptimalita¨t [39] auftaucht. Eine weitere Variante in diesem
Zusammenhang, die ha¨uﬁg bei verfahrenstechnischen Optimierungen vorkommt, ist die
Funktionenoptimierung. Dies bedeutet, dass zum Beispiel ein bestimmter Temperatur-
verlauf durch die Reaktionsfu¨hrung erreicht werden soll. Ein sehr a¨hnlicher Fall wird in
dieser Arbeit behandelt, wobei durch die Annahme eines isothermen Temperaturproﬁls
als optimaler Verlauf die Funktionsoptimierung auf eine einfache Zielfunktion reduziert
werden kann.
U¨ber die Lo¨sungsverfahren der einzelnen Probleme existiert bereits eine sehr um-
fassende Literatur. So werden generelle Verfahren fu¨r lineare und nichtlineare, stetige
Probleme bei Jarre und Stoer [30] behandelt, nichtlineare und unstetige Probleme bei
Floudas [19] oder Verfahren fu¨r die Multiobjective Optimization auch bei Miettinen [39].
Sehr umfassend fu¨r viele Probleme mit speziellem Augenmerk auf die Verfahrenstechnik
sind die Verfahren dazu auch bei Edgar, Himmelblau und Lasdon [14] beschrieben.
Wie spa¨ter noch gezeigt wird, handelt es sich bei den Problemen in dieser Arbeit um
stetige, nichtlineare und teilweise beschra¨nkte Programmierungen, die generell mit der
obigen Einschra¨nkung versehen auf eine Funktionenoptimierung hinzielen. Da speziell
die Funktionenoptimierung eine starke Analogie zur Regelungstechnik aufweist, wer-
den Elemente ihrer Methodik im ersten in dieser Arbeit beschriebenen Beispiel ange-
wandt. Die Permeabilita¨t einer Membran wird dabei soweit an einen Sauerstoﬀstrom
angepasst, bis sich der gewu¨nschte Temperaturverlauf ergibt. Der gro¨ßte Unterschied
zur Optimierung besteht dann darin, dass die Regelung punktuell den Sollwert bzw. die
Optimierungsvariable einstellt, wa¨hrend die Optimierung eine simultane Gesamtlo¨sung
anstrebt, was numerisch sehr aufwendig realisiert werden mu¨sste. Daher wird die Lo¨sung
mit der Regelungstechnik als die deutlich schnellere Lo¨sung erwartet. Im zweiten Bei-
spiel la¨sst sich dieses Verfahren nicht mehr umsetzen, daher wird auf einen alternativen
Lo¨sungsalgorithmus gesetzt. Fu¨r die Suche nach der optimalen Lo¨sung wird hier dann
die Zeilensuchmethode angewandt. Na¨here und konkretere Angaben werden dann im
Methodenteil direkt an den Beispielen erla¨utert.
2.2 Transportprozesse in poro¨sen Medien
Ein zentraler Aspekt in dieser Arbeit ist die numerische Optimierung poro¨ser Struktur-
verteilungen auf der Basis von Modellen der Vorga¨nge in poro¨sen Medien, die fu¨r den
jeweiligen Anwendungszweck maßgeblich sind. Der Modellierung der Transportprozes-
se wird daher ein besonderes Augenmerk zuteil. Im Folgenden wird gesondert auf den
Transport von Stoﬀ, Impuls und Energie eingegangen. Da die beiden Anwendungsbei-
spiele in dieser Arbeit dem Bereich der autothermen Dampf-Reformierung entnommen
sind, wird außerdem noch gesondert auf die Wechselwirkungen der Transportprozesse
mit den dort maßgeblichen Reaktionen eingegangen.
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2.2.1 Erhaltungsgleichungen
Fu¨r die Berechnung der Vorga¨nge im Reaktionsraum und damit auch fu¨r das Optimie-
rungsverfahren mu¨ssen die Zustandsvariablen (z.B. Geschwindigkeit u, Druck p, Tem-
peratur T und Zusammensetzung ωi) ortsaufgelo¨st, also in Abha¨ngigkeit von x, und fu¨r
den instationa¨ren Fall auch zeitaufgelo¨st bestimmt werden. Dies gelingt fu¨r ein homo-
genes Medium in der Regel u¨ber die sogenannten Erhaltungsgleichungen, welche durch
Bilanzrechnungen aus der Kontinuumsmechanik resultieren. Auch bei heterogenen Medi-
en wie bei der heterogenen Katalyse kann dieses Verfahren angewandt werden, indem die
Gleichungen fu¨r jedes Medium (hier also z.B. fester Katalysator und gasfo¨rmiges Fluid)
aufgestellt und die Vorga¨nge an den Grenzﬂa¨chen u¨ber entsprechende Randbedingungen
bereitgestellt werden. Als Vorraussetzung fu¨r diese Vorgehensweise ist jedoch eine unte-
re Grenze fu¨r die Porengro¨ße dP vorzusehen, bis zu der die Kontinuumsmechanik noch
deﬁniert ist. Genauer gilt fu¨r diese Grenze eigentlich die Knudsenzahl Kn = λ/dP mit
der freien Wegla¨nge λ und dP als charakteristischer La¨nge.
In der Praxis sto¨ßt man bei dieser Vorgehensweise jedoch auf zwei Probleme. Das
eine ist, dass dafu¨r die Struktur des Katalysators, welche ha¨uﬁg einer regellose Pellet-
Schu¨ttung oder einer
”
gewachsenen“ Schaumstruktur entspricht, genau bekannt sein
mu¨sste. Dies bedeutet entweder eine Beschra¨nkung auf geordnete Strukturen wie zum
Beispiel Wabenko¨rper oder dass jeder Katalysator zuvor z.B. durch eine aufwa¨ndige
Tomographie untersucht werden mu¨sste. Und selbst bei Kenntnis der genauen Struktur
ergibt sich ein weiteres Problem. Mit heutigen Rechenleistungen lassen sich nur verha¨lt-
nisma¨ßig kleine Strukturbereiche, also keine kompletten chemischen Anlagen simulativ
berechnen. Daher bedient man sich ha¨uﬁg einer Mittelung der Zustandsgro¨ßen sowie
der fu¨r die einzelnen Phasen deﬁnierten Erhaltungsgleichungen bei der Berechnung der
Vorga¨nge in poro¨sen Strukturen. Dabei wird davon ausgegangen, dass beide Medien,
also z.B. der feste Katalysator und das gasfo¨rmige Fluid in einem repra¨sentativen Volu-
menelement gleichermaßen pra¨sent sind. Da fu¨r eine statistisch ausreichende Mittelung
genu¨gend Poren in diesem Volumenelement vorhanden sein mu¨ssen, gibt es also auch
eine obere Grenze fu¨r die Porengro¨ße dP , die jedoch abha¨ngig von der Gesamtgro¨ße der
Struktur ist. Die Zustandsgro¨ßen werden dann fu¨r das Volumenelement durch eine mitt-
lere Gro¨ße angegeben. Die quantitative Zuordnung der Zustandsvariablen erfolgt u¨ber
die Porosita¨t , die hier durch
 =
VP
V
(2.1)
deﬁniert werden soll. Darin bedeuten VP das Porenvolumen und V das Gesamtvolumen
eines bestimmten Bereiches. Weiterhin a¨ndern sich auch die entsprechenden Transport-
koeﬃzienten wie z.B. die Wa¨rmeleitfa¨higkeit zu eﬀektiven Gro¨ßen, die maßgeblich von
der Struktur beeinﬂusst werden. Formal la¨sst sich das gesamte Gleichungssystem u¨ber
ein geeignetes Volumenmittelungsverfahren [24,26,34] aus den Erhaltungsgleichungen fu¨r
die einzelnen Medien erstellen. Fu¨r die Gasstro¨mung durch einen festen Katalysator mit
13
2 Theoretische Grundlagen
Reaktionen lassen sich diese Gleichungen wie folgt darstellen:
∂ (ρg)
∂t
+∇ · (ρgu) = 0 (2.2a)
∂ (ρgu)
∂t
+∇ · (ρguu) = ∇p− βIρgu︸ ︷︷ ︸
(2.2.3)
−∇τ + g (2.2b)
(ρgcp,g + (1− )ρscs) ∂T
∂t
= −cp,g∇ · (ρguT ) +∇ · (λeff · ∇T )︸ ︷︷ ︸
(2.2.4)
+ Sh︸︷︷︸
(2.2.5)
(2.2c)
∂ (ρgωi)
∂t
+∇ · (ρguωi) = ∇ · (ρgDeff · ∇ωi)︸ ︷︷ ︸
(2.2.2)
+ Sr,i︸︷︷︸
(2.2.5)
(2.2d)
Die erste der Gleichungen (2.2) stellt die Gesamtmassenbilanz dar, die zweite die Im-
pulsbilanz, die dritte die Energiebilanz und die letzte Zeile die i Bilanzen der einzelnen
Spezies. Darin bezeichnet ρg die Dichte der Gasmischung, u die tatsa¨chliche Geschwin-
digkeit des Gasstromes in den Poren und ωi den Massenanteil der jeweiligen Spezies i.
Die jeweiligen Erhaltungsgro¨ßen sind hier mit der Porosita¨t  gewichtet. Die Temperatur
T bezeichnet hier die gemeinsame Temperatur der beiden Phasen unter der Annahme ei-
nes thermodynamischen Gleichgewichtes (Ein-Gleichungs-Modell des Wa¨rmetransportes
in poro¨sen Medien). Damit ist T keine reale Temperatur sondern eine energetische Ent-
sprechung beider Phasen bezu¨glich der speziﬁschen Wa¨rmekapazita¨ten cp,g und cs. Auf
der rechten Seite der Impuls-, der Energie- sowie der Spezieserhaltung beﬁnden sich zum
einen strukturabha¨ngige Transportterme wie z.B. die Wa¨rmeleitung in der Energieglei-
chung und zum anderen strukturabha¨ngige Quellterme. In der Impulsbilanz beschreibt
p den Druck im Gas, βI einen Vorfaktor zur Beru¨cksichtigung des Druckverlustes, τ
den Spannungstensor und g die Erdbeschleunigung. In der Energieerhaltungsgleichung
bezeichnet λeff die eﬀektive Wa¨rmeleitfa¨higkeit und in der Speziesbilanz entsprechend
Deff die eﬀektive Diﬀusionskonstante. Als Quellterme ﬁnden sich noch die Reaktions-
terme Sh und Sr,i, die u¨ber die speziﬁsche Fla¨che und damit der aktiven Katalysato-
roberﬂa¨che an die Struktur gekoppelt sind. Die Abha¨ngigkeiten sind dabei durch die
Vorga¨nge an den Grenzﬂa¨chen zwischen den Phasen bestimmt. In den na¨chsten Kapi-
teln werden diese Vorga¨nge genauer betrachtet sowie geeignete Korrelationen zwischen
Strukturparametern und funktionellen Eigenschaften der poro¨sen Struktur diskutiert.
Die in den Gleichungen 2.2 angegebenen Zahlen weisen dabei auf das jeweilige Kapitel
hin, in welchen diese Terme na¨her beschrieben werden.
2.2.2 Stoﬀtransport
Der Stoﬀtransport in Gasen oder Flu¨ssigkeiten ﬁndet innerhalb der echten Phase, also
ohne Beru¨cksichtigung des Katalysators u¨berwiegend durch die Konvektion statt. Dem
sind die verschiedenen Diﬀusionseﬀekte, also die Ficksche Diﬀusion aufgrund von Kon-
zentrationsgradienten, die Thermodiﬀusion aufgrund von Temperaturunterschieden so-
wie die Druckdiﬀusion durch Druckgradienten u¨berlagert. Die beiden Letzteren ko¨nnen
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in der Regel gegenu¨ber der Konzentrationsdiﬀusion vernachla¨ssigt werden [2]. Auch die-
se ist im Vergleich zum konvektiven Transport in der reinen Fluidstro¨mung noch sehr
gering.
Stro¨mt das Fluid nun allerdings durch ein poro¨ses Medium wie z.B. einen Katalysa-
tor(s. Abb. 2.1), treten zwei weitere Einﬂu¨sse auf den Stoﬀtransport auf. Der konvektive
Fluss wird durch die Stege und Wa¨nde des Katalysators gesto¨rt, so dass eine ha¨uﬁg
turbulente Ablenkung des Fluidstroms, die sogenannte Dispersion auftritt. Diese kann
um Gro¨ßenordnungen ho¨her sein als die molekulare Diﬀusion im Fluid.
Der andere Eﬀekt, der gerade im Zusammenhang mit den Reaktionen an einem Ka-
talysator wichtig werden kann, ist der Transport der Fluidmoleku¨le aus dem Fluid an
die aktiven Stellen und wieder zuru¨ck. In Abb. 2.1 ist der Weg eines Moleku¨ls bei der
heterogenen Katalyse dargestellt. Demnach wird es durch die Konvektion zuna¨chst in die
Na¨he der Katalysatorwand gebracht (0). Dann diﬀundiert es entlang des Konzentrations-
gradienten durch die Katalysatorgrenzschicht (1) in Richtung der Wand (Filmdiﬀusion).
Dieser Schritt wird auch als Stoﬀu¨bergang bezeichnet. Der Katalysator weist ha¨uﬁg noch
eine mikroporo¨se Struktur auf, um die zur Verfu¨gung stehende Oberﬂa¨che zu erho¨hen.
Daher muss sich das Moleku¨l dann u¨ber die Porendiﬀusion (2) seinen Weg in Richtung
einer aktiven Stelle (3) bahnen. Je nach Gro¨ße der Poren wird dieser Schritt durch nor-
male Diﬀusion, Knudsendiﬀusion oder konﬁgurelle Diﬀusion bestimmt. Nach erfolgter
Adsorption, Reaktion (4) und Desorption (5) durchla¨uft das neue Moleku¨l diese Pro-
zesse dann wieder in umgekehrter Reihenfolge(6)(7)(8). Je nachdem, wie schnell dieser
Transport vonstatten geht, spricht man bei der Kinetik von transportlimitiert oder re-
aktionslimitiert. Hier sind auch die beiden Begriﬀe Mikrokinetik und Makrokinetik zu
nennen. Mikrokinetik bezeichnet dabei die Reaktionsgeschwindigkeiten ohne Einﬂuss des
Stoﬀtransportes und Makrokinetik diejenigen mit dessen Beru¨cksichtung, also sozusagen
den tatsa¨chlich messbaren Geschwindigkeiten. Da in dieser Arbeit hauptsa¨chlich die Ma-
krostruktur des Katalysators betrachtet wird, wird hier wie ha¨uﬁg in Simulationen nur
die Makrokinetik betrachtet. Daher sind auch die entsprechenden Korrelationen dazu im
Kapitel 2.2.5 zu ﬁnden, und hier wird nur die eﬀektive Diﬀusion, also die Diﬀusion +
Dispersion betrachtet.
Die eﬀektive Diﬀusion Di,eff einer Spezies i in poro¨sen Katalysatorschu¨ttungen mit
Kugeln vom Durchmesser dK la¨sst sich nach einer Gleichung von Tsotsas und Schlu¨nder
[60]
berechnen durch
Di,eff =
(
1−√1− )Di + udK
Pe∞f (DR/dK)
, (2.3)
also aus der Summe des eﬀektiven Diﬀusionskoeﬃzienten Di der Spezies i in Ruhe und
einem Term, der die Dispersion beru¨cksichtigt. Dabei ha¨ngt der Nenner des letzten Terms
von der Struktur sowie von der Orientierung der Diﬀusionsrichtung zur Hauptstro¨mungs-
richtung ab. Pe∞ bezeichnet hier eine dimensionslose Kennzahl der Peclet-Gruppe fu¨r
den Fall, dass die Abmessungen des Katalysators als unendlich groß angenommen werden
ko¨nnen ((DR/dK) → ∞). U¨ber den Faktor f(DR/dK) wird dann der Einﬂuss des Rand-
bereiches wiedergegeben. In der Literatur existieren einige Korellationen fu¨r Pe∞ mit
der Reynolds-Zahl Re, so zum Beispiel bei Gunn [22] oder bei Tsotsas und Schlu¨nder [60].
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Abb. 2.1: Eﬀektiver Stoﬀtransport und Stoﬀu¨bergang in poro¨sen Katalysatoren.
Ku¨rten [37] hat jedoch in seiner Dissertation herausgestellt, dass der Nenner der Gleichung
(2.3) sich fu¨r Reynoldszahlen u¨ber Re = 100 nur unwesentlich vera¨ndert und somit fu¨r ei-
ne bestimmte Struktur als konstant angenommen werden kann. Fu¨r eine Pelletschu¨ttung
ergibt sich zum Beispiel fu¨r den radialen, also den senkrecht zur Stro¨mungsrichtung ori-
entierten eﬀektiven Diﬀusionskoeﬃzienten
Dri,eff =
(
1−√1− )Di + udK
8
(2.4)
und fu¨r den axialen Diﬀusionskoeﬃzienten
Dzi,eff =
(
1−√1− )Di + udK
2
(2.5)
Speziell fu¨r die hier betrachteten Katalysatoren mit Schaumstrukturen existieren zur Zeit
noch keine entsprechenden Korrelationen [47], daher werden die angegebenen Gleichungen
verwendet.
2.2.3 Impulstransport
Der Impulstransport in poro¨sen Medien a¨ußert sich hauptsa¨chlich durch den auftreten-
den Druckverlust bei der Durchstro¨mung von Fluiden. Fu¨r die vorliegenden Betrach-
tungen gilt dies einerseits fu¨r den Katalysator, andererseits auch fu¨r die Zufuhr von
Sauerstoﬀ u¨ber eine Membran. In den oben gezeigten Erhaltungsgleichungen wird der
Druckverlust eﬀektiv durch den Term βIρgu beschrieben; er ist also von dem Massen-
strom bzw. genauer von der Stro¨mungsgeschwindigkeit abha¨ngig. Dabei ist zu beru¨ck-
sichtigen, dass der Koeﬃzient βI ebenfalls eine Funktion der Stro¨mungsgeschwindigkeit
ist.
In der Regel besteht der Term aus einem linearen und einem quadratischen Anteil
βIρgu =
μg
K
u+
ρg
cF
 |u| u (2.6)
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in dem μg die Viskosita¨t und ρg die Dichte des Fluids bezeichnen. Die Permeabilita¨t
nach Darcy [9] K und der Forchheimer-Koeﬃzient [20] cF sind dabei maßgeblich von der
Struktur des poro¨sen Mediums abha¨ngig. Sehr bekannt fu¨r die Berechnung des Druck-
verlustes in poro¨sen Katalysatorschu¨ttungen ist die Bestimmung der Parameter nach
Ergun [17] mit
K =
2d2K
150 (1− )2 (2.7)
und
cF =
dK
1, 75 (1− ) . (2.8)
Fu¨r diese Berechnungen wird von der Gro¨ße dK der Katalysatorpellets als charakteristi-
sche Gro¨ße ausgegangen. Speziell fu¨r die Berechnung von Druckverlusten in Scha¨umen
schla¨gt Richardson [48] als charakteristische Gro¨ße die volumetrische Oberﬂa¨che SV des
Schaumes vor, die sich anna¨hernd mit
SV =
4
dP (1− ) (2.9)
angeben la¨sst und damit eine Funktion der Porosita¨t  und der Porengro¨ße dP ist. Hier
sind auch andere Beschreibungen denkbar, zum Beispiel auf der Basis der Fenstergro¨ßen
und Stegdicken [7,11], die jedoch fu¨r die hier verwendeten Scha¨ume nicht bestimmt wur-
den. Mit der volumetrischen Oberﬂa¨che lassen sich die Koeﬃzienten nun durch
K =
2
αˆS2V (1− )2
(2.10)
und
cF =

βˆSV (1− )
(2.11)
bestimmen. Darin tauchen wiederum zwei Parameter auf, αˆ und βˆ, fu¨r die Richardson
mit Messungen des Druckverlustes von Scha¨umen mit Porengro¨ßen von 10 bis 65 PPI
(Pores Per Inch) die empirischen Korrelationen
αˆKat = 9, 73 · 102 · d0,743p · (1− )−0,0982 (2.12)
und
βˆKat = 3, 68 · 10−4 · d−0,7523p · (1− )0,07158 (2.13)
gefunden hat. Fu¨r deutlich davon abweichende Porengro¨ßenbereiche a¨ndern sich die Zah-
lenwerte allerdings geringfu¨gig. Fu¨r die in dieser Arbeit verwendeten Membranen, die
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einen Porengro¨ßenbereich von etwa 5 bis 20 μm aufweisen, sind die folgenden Korrela-
tionen bekannt [27]:
αˆMem = 11, 130 · 102 · d0,5104p · (1− )−0,1058 (2.14)
und
βˆMem = 3, 8127 · 10−4 · d−0,7328p · (1− )0,0815 (2.15)
Wie die Indizes in den Modellen bereits andeuten, werden in dieser Arbeit fu¨r die Be-
rechnung des Druckverlustes im Schaumkatalysator die Richardson-Gleichungen 2.12
und 2.13 verwendet und fu¨r die Sauerstoﬀmembranen die Gleichungen 2.14 und 2.15.
Um die Resultate mit denen von Kugelschu¨ttungen vergleichen zu ko¨nnen, werden fu¨r
diese dann die Ergun-Gleichungen 2.7 und 2.8 verwendet. Bei Edouard et al. [15] sind zu-
sammenfassend weitere Korrelationen fu¨r den Druckverlust in Scha¨umen zu ﬁnden, die
jedoch hier nicht weiter diskutiert werden, da alle fu¨r den hier interessierenden Struk-
turbereich zu wenig abweichenden Ergebnissen fu¨hren.
2.2.4 Energietransport
A¨hnlich der Beschreibung des Stoﬀtransportes in poro¨sen Medien gilt auch fu¨r den Trans-
port der Energie, dass hier zwei unterschiedliche Transportvorga¨nge betrachtet werden
mu¨ssen. Zum einen ﬁndet ein Energieaustausch an den Phasengrenzﬂa¨chen statt, also
zum Beispiel ein Wa¨rmeu¨bergang vom heißen Katalysator an das vorbeistro¨mende kalte
Fluid. Zum anderen wird der normale konvektive Wa¨rmestrom u¨ber die Fluidstro¨mung
durch eine eﬀektive Wa¨rmeleitung in der Matrix wie auch in der Gasphase u¨berlagert.
Da wir auch hier nur an der stationa¨ren Lo¨sung interessiert sind, nehmen wir an, dass die
Temperatur der festen Phase, also des Katalysators, hinreichend genau mit der Tempe-
ratur der Gasphase u¨bereinstimmt. Daher ergibt sich fu¨r die Erhaltungsgleichungen 2.2
nur eine Transportgleichung fu¨r die Energie. Nach Quintard, Cherblanc und Whitaker [46]
wird dies auch als Ein-Gleichungs-Modell fu¨r den Energietransport in poro¨sen Medien
bezeichnet. Ein Resultat dieser Betrachtungsweise ist, dass der Wa¨rmeu¨bergang an den
Phasengrenzﬂa¨chen nicht mehr direkt beru¨cksichtigt wird. Dafu¨r ergibt sich jedoch ei-
ne eﬀektive Wa¨rmeleitung λeff , in welcher dieser indirekt beru¨cksichtigt werden muss.
Bei der Herleitung des Ein-Gleichung-Modells lassen sich formal alle an der eﬀektiven
Wa¨rmeleitung beteiligten Mechanismen identiﬁzieren. Diese sind
• die Wa¨rmeleitung in der Gasphase und in der festen Phase,
• die thermische Dispersion, also die Wa¨rmeverteilung aufgrund der Stro¨mungsab-
lenkung im poro¨sen Medium zusa¨tzlich zur normalen Konvektion,
• die gea¨nderte Wa¨rmeleitung im Grenzﬂa¨chenbereich (Wa¨rmeu¨bergang zwischen
den Phasen),
• die Strahlung zwischen den Phasengrenzﬂa¨chen auf der Gasseite,
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• die Gasstrahlung,
• die Strahlung zwischen den Phasengrenzﬂa¨chen auf der festen Phase und
• die Strahlung im Inneren des Katalysators.
Die letzten beiden Punkte treﬀen nur fu¨r einen fu¨r die Strahlung opaken Katalysa-
tor zu. Außerdem lassen sich die Gasstrahlung und die Wa¨rmeleitung in der Gasphase
ha¨uﬁg vernachla¨ssigen, da diese um Gro¨ßenordnungen kleiner sind als zum Beispiel die
Dispersion oder die Wa¨rmeleitung im Katalysatortra¨germaterial [52]. Da die Berechnung
der einzelnen Mechanismen bei chaotischen poro¨sen Systemen sehr aufwendig ist, ist eine
Anwendung der obigen Form in Simulationen oder Optimierungen ha¨uﬁg nicht praktika-
bel. Daher wird in der Regel auch fu¨r die eﬀektive Wa¨rmeleitung auf bekannte empirische
oder halb-empirische Korrelationen zuru¨ckgegriﬀen. Diese beru¨cksichtigen je nach An-
wendungsfall normalerweise die wichtigsten Mechanismen wie Wa¨rmeleitung, Dispersion
und Strahlung. Eine gut untersuchte Korrelation fu¨r die eﬀektive Ruhewa¨rmeleitung λ0
in Katalysatorschu¨ttungen ist die Gleichung von Zehner und Schlu¨nder [67]:
λ0 =
(
1−√1− )(1 + λSt
λg
)
+
√
1− 
⎧⎪⎪⎪⎨
⎪⎪⎪⎩
2
1− λg
λs
B
⎡
⎢⎢⎢⎣
(
1− λg
λs
)
B(
1− λg
λs
B
)2 ln λsBλg − B + 12 − B + 11− λg
λs
B
⎤
⎥⎥⎥⎦+ 1λg
λSt
+
λg
λs
⎫⎪⎪⎪⎬
⎪⎪⎪⎭
(2.16)
Darin ist λs die Wa¨rmeleitfa¨higkeit des Katalysatormaterials, λg die Wa¨rmeleitfa¨higkeit
des Fluids und B ein Verformungsfaktor, der die tatsa¨chlichen Beru¨hrungsﬂa¨chen der
Schu¨ttung beru¨cksichtigen soll. Fu¨r eine zufa¨llige Kugelschu¨ttung la¨sst sich dieser durch
B = C
(
1− 

)10/9
(2.17)
berechnen, worin C einen Formfaktor darstellt. Bei Kugeln gilt zum Beispiel C = 1, 4.
Die Strahlung wird in der Gleichung (2.16) durch die a¨quivalente Wa¨rmeleitfa¨higkeit λSt
beru¨cksichtigt, welche hier mit
λSt =
0, 23
2
St
− 1
(
T
100
)2
dK (2.18)
berechnet wird. Analog zur Gleichung (2.3) beim eﬀektiven Stoﬀtransport la¨sst sich auch
hier die eﬀektive Wa¨rmeleitung berechnen aus der Superposition von Ruhewa¨rmeleit-
fa¨higkeit λ0 und einem Term zur Beru¨cksichtigung der thermischen Dispersion:
λeff = λ0 +
Pexλg
K∞f(Dt/dK)
(2.19)
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Hierin entspricht das K∞ vom Wert her der dimensionslosen Kennzahl Pe∞ und die
Pecletzahl Pex ist deﬁniert durch
Pex =
|u| ρgcp,g
λg
XF (2.20)
mit der eﬀektiven Mischungsla¨nge XF = FdK und F = 1.15 fu¨r Kugeln. Die Werte
im Nenner ko¨nnen wie beim Stoﬀtransport mit 8 fu¨r den radialen Transport und mit
2 fu¨r den axialen Transport verwendet werden (vgl. auch Kapitel Mh1 - Mh10 im VDI
Wa¨rmeatlas [61]).
Fu¨r Scha¨ume, die als Katalysatortra¨ger gedacht sind, existiert die Korrelation nach
Peng und Richardson [44]
λeff = 6032Stσ
T 3
SV
+ 42, 2ReSV (1− )λg, (2.21)
wobei SV wieder die volumetrische Oberﬂa¨che bezeichnet und die Reynolds-Zahl ReSV
durch
ReSV =
ρg · |u|
SV μ
(2.22)
berechnet wird. σ ist in Gleichung 2.21 die Stefan - Boltzmann - Konstante und St
ist ein Strahlungsfaktor, der von Peng und Richardson fu¨r Scha¨ume im untersuchten
Bereich mit 0,2 angegeben wird. Da fu¨r die Wa¨rmeleitung von Scha¨umen besonders bei
hohen Temperaturen mit Durchstro¨mung nur wenige Vero¨ﬀentlichungen existieren, wird
die obige Korrelation mit den vorgegebenen Einstellungen in dieser Arbeit angewendet.
2.2.5 Reaktionen
Bei der heterogenen Katalyse von Gasen, also den Reaktionen an der Grenzﬂa¨che von
festen zu gasfo¨rmigen Phasen, lassen sich physikalische Vorga¨nge wie Diﬀusion und Phy-
sisorption von chemischen Reaktionen oder Chemisorption nur schwer trennen. Dies
wurde auch bereits im Kapitel 2.2.2 deutlich, als die Begriﬀe Mikro- und Makrokinetik
vorgestellt wurden. Dabei werden zur Mikrokinetik nicht nur die eigentlichen chemischen
Reaktionen geza¨hlt, sondern auch die Adsorptions- und Desorptionsvorga¨nge. Fu¨r viele
katalytische Reaktionen mu¨ssen ha¨uﬁg sehr viele Einzelschritte beru¨cksichtigt werden.
Bei der Oxidation von Methan sind zum Beispiel 38 Teilreaktionen mit 6 Gasspezies und
11 adsorbierten Spezies beteiligt. Daher werden vor allem in Simulationen, die wie hier
die makroskopischen Verha¨ltnisse wiedergeben sollen, diese Einzelschritte zusammenge-
fasst zu Gesamtreaktionen. Fu¨r diese lassen sich dann eﬀektive Reaktionsmechanismen
aufstellen, welche die Mikrokinetik zufriedenstellend erfassen. Fu¨r die Reaktionen, die an
der autothermen Dampf-Reformierung beteiligt sind, wurden solche Mechanismen be-
reits durch Messungen gefunden und in verschiedenen Arbeiten verwendet (zum Beispiel
bei Tiemersma et al. [57] oder Barrio et al. [5]). Dabei wurde die Dampf-Reformierung und
der Wasser-Gas-Shift von Numaguchi und Kikuchi [41] untersucht und die totale Oxidati-
on von Trimm und Lam [59]. Die Werte fu¨r letztere wurden dann von de Smet u. a. [54] fu¨r
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einen Nickelkatalysator angepasst, der auch die Grundlage fu¨r die anderen Reaktionen
bildete.
Die Reaktionsgeschwindigkeiten rj ergeben sich dann fu¨r die Oxidation von Methan
durch
rTOX =
kTOX,apCH4pO2(
1 +KTOXCH4
pCH4 +K
TOX
O2
pO2
)2 + kTOX,bpCH4pO21 +KTOXCH4 pCH4 +KTOXO2 pO2 , (2.23)
fu¨r die Dampf - Reformierung durch
rSR =
kSR
(
pCH4pH2O − p3H2pCO/K
eq.
SR
)
p1,596H2O
, (2.24)
und fu¨r den Wasser - Gas -Shift mit
rWGS =
kWGS
(
pCOpH2O − pH2pCO2/K
eq.
WGS
)
pH2O
. (2.25)
Darin bezeichnen pi die Partialdru¨cke der Spezies i und die kj die molaren, auf die
Masse des Katalysators bezogenen Geschwindigkeitskonstanten der Reaktion j, die nach
Arrhenius durch
kj = Aj · e
(−Ea,j
RT
)
(2.26)
berechnet werden ko¨nnen. Die Stoßfaktoren Aj und Aktivierungsenergien Ea,j sind fu¨r
die einzelnen Reaktionen in Tabelle 2.1 zu ﬁnden. Fu¨r die Oxidation von Methan mu¨ssen
auch die Adsorptionsvorga¨nge in der Reaktionsgeschwindigkeit beru¨cksichtigt werden.
Dieses geschieht in Gleichung (2.23) durch die Adsorptionskoeﬃzienten KTOXi der Spe-
zies i, welche ebenfalls nach einem Arrheniusansatz berechnet werden ko¨nnen.
KTOXi = K
0
i · e
(
−ΔH0i
RT
)
(2.27)
Die entsprechenden Parameter (K0i und ΔH
0
i ) sind ebenfalls in der Tabelle 2.1 auf-
gefu¨hrt. Bei der Dampf-Reformierung sowie bei der Wasser-Gas-Shiftreaktion ist zu be-
achten, dass diese in beide Richtungen ablaufen ko¨nnen. In den Reaktionsgeschwindig-
keiten (Gleichungen (2.24) und (2.25)) ist dies durch die jeweiligen Gleichgewichtskon-
stanten Keq.j beru¨cksichtigt, die u¨ber
Keq.j = e
(
−ΔRG0j
RT
)
(2.28)
aus den Freien Standardreaktionsenthalpien ΔRG
0
j bestimmt werden. Diese lassen sich
aus gemessenen Werten fu¨r die Freien Standardbildungsenthalpien Δfg
0
i der einzelnen
Spezies i nach
ΔRG
0
j (TR) =
∑
i
νijΔfg
0
i (2.29)
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berechnen. Darin ist νij die Matrix der sto¨chiometrischen Koeﬃzienten, die hier in der
Form deﬁniert sind, dass die Edukte negative und die Produkte positive Vorzeichen
besitzen und es gilt∑
i
νij = 0∀j. (2.30)
Die Freien Standardbildungsenthalpien, welche fu¨r die bei der ATR vorkommenden Spe-
zies in Tabelle 2.2 angegeben sind, werden in der Regel bei einer Referenztemperatur TR
bestimmt und mu¨ssen fu¨r die Bestimmung des chemischen Gleichgewichtes zuna¨chst um-
gerechnet werden. Dies la¨sst sich recht einfach u¨ber die Fundamentalsa¨tze der Thermo-
dynamik erreichen. Ganz allgemein ist die Freie Enthalpie durch G = H − TS deﬁniert,
also u¨ber die Enthalpie H, die Temperatur T und die Entropie S. Der Fundamentalsatz
fu¨r die Freie Enthalpie, welcher u¨ber den ersten Hauptsatz, die Deﬁnition der Entro-
pie (vgl. zweiter Hauptsatz) und die Deﬁnitionen der weiteren Zustandsgro¨ßen einfach
hergeleitet werden kann, lautet
dG = −S · dT + V · dp+
∑
i
ηidni. (2.31)
Darin bedeuten der erste Term die A¨nderung der Freien Enthalpie durch Tempera-
tura¨nderung, der zweite Term durch Drucka¨nderung und der dritte Term die A¨nderung
der Freien Enthalpie durch Mischung mit der Stoﬀmengena¨nderung dni und dem che-
mischen Potential ηi der einzelnen Spezies i. Ein Vergleich mit dem totalen Diﬀerential
der Freien Enthalpie liefert die Relation
−S =
(
∂G
∂T
)
p,ni
. (2.32)
Eingesetzt in die Deﬁnitionsgleichung von G und nach Anwendung der Quotientenregel
ergibt sich die erste Gibbs-Helmholtz-Gleichung:(
∂ (G/T )
∂T
)
p,ni
= −H
T 2
(2.33)
Diese Gleichung beschreibt damit die A¨nderung der auf die Temperatur bezogenen Freien
Enthalpie mit der Temperatura¨nderung. Fu¨r die Berechnung der Freien Standardreakti-
onsenthalpie bedeutet dies, dass mit der Gibbs-Helmholtz-Gleichung ein Korrekturfaktor
fu¨r die Temperatur angegeben werden kann. Die Freie Standardreaktionsenthalpie bei
einer bestimmten Temperatur la¨sst sich also mit
ΔRG
0 (T )
T
=
ΔRG
0 (TR)
TR
−
∫ T
TR
ΔRH
0 (T )
T 2
dT (2.34)
anna¨hern. Dabei taucht im Korrekturterm die Standardreaktionsenthalpie ΔRH
0 (T )
auf. Dies ist die Reaktionswa¨rme der jeweiligen Reaktion und wird auch fu¨r die Ener-
gieerhaltungsgleichung beno¨tigt. Diese la¨sst sich analog der Freien Standardreaktions-
enthalpie berechnen, ebenfalls u¨ber gemessene Werte, den Standardbildungsenthalpien
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Tab. 2.1: Kinetische Parameter zur Berechnung der Reaktions-
geschwindigkeiten [57]
Ea,jbzw.ΔH
0
i
Einheit Ajbzw.K
0
i (kJ/mol)
Reaktionsraten
kTOX,a (mol/(bar
2 kgcat s)) 8, 11× 105 86
kTOX,b (mol/(bar
2 kgcat s)) 6, 82× 105 86
kSR (mol/(bar
0,404 kgcat s)) 2, 62× 105 106, 9
kWGS (mol/(bar kgcat s)) 2, 45× 102 54, 5
Adsorptionsraten
kOXCH4
(1/bar) 1, 26× 10−1 −27, 3
kOXO2
(1/bar) 7, 87× 10−7 −92, 8
Δfh
0
i mit
ΔRH
0
j (TR) =
∑
i
νijΔfh
0
i (2.35)
und einer Anpassung der Temperatur u¨ber
ΔRH
0
j (T ) = ΔRH
0
j (TR) +
∫ T
TR
ΔRC
0
p,j (T ) dT . (2.36)
ΔRC
0
p,j bezeichnet darin die molare Wa¨rmekapazita¨t der Reaktion j, welche fu¨r den Fall
einer idealen Mischung mit den molaren Wa¨rmekapazita¨ten Cp,i u¨ber
ΔRC
0
p,j(T ) =
∑
i
νijCp,i (2.37)
berechnet werden kann. Diese sind ebenfalls in Tabelle 2.2 aufgefu¨hrt. Analog zu den
Gleichungen (2.34) und (2.36) lassen sich auch die Druckabha¨ngigkeiten der Reaktions-
enthalpie und der Freien Reaktionsenthalpie aus der Thermodynamik herleiten. Da diese
Abha¨ngigkeiten jedoch gering sind und alle Operationen nahe dem Referenzdruck von
1 bar ausgefu¨hrt werden, wird hier darauf verzichtet.
Mit den Modellen fu¨r die Reaktionskinetik und den U¨berlegungen aus der Thermo-
dynamik lassen sich nun die Reaktionsquellterme fu¨r die Erhaltungsgleichungen (2.2)
aufstellen. Die Energiebilanz wird durch die Reaktionen entsprechend des Terms
Sh =
∑
j
rVj ΔRH
0
j (T ) (2.38)
vera¨ndert, also durch die Summe der mit den Reaktionsgeschwindigkeiten gewichteten
Standardreaktionsenthalpien der einzelnen Reaktionen j. Entsprechend werden die Mas-
senbilanzen der Spezies i durch
Sr,i = Mi
∑
j
νijr
V
j (2.39)
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Tab. 2.2: Thermodynamische Daten der bei der autothermen Dampf-
Reformierung beteiligten Spezies bei der Referenztemperatur TR =
298, 15 K und dem Referenzdruck p = 1 bar [66]
Spezies i Mi ΔfH
0
i ΔfG
0
i S
0
i cp,i
(g/mol) (kJ/mol) (kJ/mol) (J/(molK)) (J/(molK))
CH4 16,04 -74,81 -50,72 186,26 35,31
O2 31,999 0 0 205,138 29,355
CO2 44,010 -393,51 -394,36 213,74 37,11
H2O(g) 18,015 -241,82 -228,57 188,83 33,58
CO 28,011 -110,53 -137,17 197,67 29,14
H2 2,016 0 0 130,684 28,824
N2 28,013 0 0 191,61 29,125
erga¨nzt. Darin bezeichnet νij die Matrix der sto¨chiometrischen Koeﬃzienten und Mi
die Molmasse der jeweiligen Spezies um die molaren Vera¨nderungen in die Massenbi-
lanz umzurechnen. In beiden Termen werden die auf das Reaktionsvolumen bezogenen
Reaktionsgeschwindigkeiten rVj verwendet, da auch die anderen Terme der Erhaltungs-
gleichungen sich darauf beziehen. Diese ko¨nnen recht einfach umgerechnet werden zu den
hier angegebenen, auf die Masse des Katalysators bezogenen Reaktionsgeschwindigkeiten
mit
rVj = (1− ) ρsrj . (2.40)
Darin ist  die (makroskopische) Porosita¨t und ρs die scheinbare Dichte des Katalysa-
tors. Da die kinetischen Modelle auf Katalysatorschu¨ttungen beruhen und spa¨ter eher
Schaumstrukturen bei der Optimierung von Interesse sein werden, ist es an dieser Stel-
le zweckma¨ßig, die Geschwindigkeiten auf die Oberﬂa¨che des Katalysators zu beziehen.
Dabei nehmen wir an, dass die Strukturen alle in ihrer Mikrostruktur gleich aufgebaut
sind, also die inneren Transportvorga¨nge a¨hnlich ablaufen. Dies ließe sich zum Beispiel
durch gleiche Oberﬂa¨chenbehandlungen (z.B. gleiches Washcoating) erreichen. Die Um-
rechnung erfolgt u¨ber
rSj =
rVj
SV
, (2.41)
worin SV die (makroskopische) Oberﬂa¨che des Katalysators bezogen auf das Reaktions-
volumen bezeichnet.
Bei den Umrechnungen und der Modellierung wurde angenommen, dass die Mikroki-
netik die Reaktionsgeschwindigkeit so weit bestimmt, dass die entsprechenden Korrela-
tionen auch die Makrokinetik mit hinreichender Genauigkeit wiedergeben ko¨nnen. Dies
ist jedoch nur unter der Voraussetzung zula¨ssig, dass der Stoﬀu¨bergang und die Trans-
portvorga¨nge im Inneren des Katalysators gegenu¨ber den Reaktionen hinsichtlich ihrer
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Geschwindigkeiten vernachla¨ssigt werden ko¨nnen. Daher muss abgescha¨tzt werden, wie
groß der Fehler dadurch wird und ob dies noch zula¨ssig ist. Fu¨r eine solche Abscha¨tzung
genu¨gt es, die Geschwindigkeit der schnellsten Reaktion, der Oxidation von Methan,
mit der Diﬀusion im Katalysator zu vergleichen. Dazu kann eine eindimensionale Stoﬀ-
bilanz der limitierenden Komponente, also des Sauerstoﬀs, im Katalysator aufgestellt
werden [16]:
0 =
De
RT
[
∂2pO2
∂x2
+
ν
x
∂pO2
∂x
]
− 2ρKatKatrTOX (2.42)
Darin sind ρKat die Dichte des Katalysatormaterials, Kat die (mikroskopische) Porosita¨t
des Katalysators undDe die eﬀektive Diﬀusionskonstante im Katalysator. Der Parameter
ν beru¨cksichtigt hier die Form des Katalysators. Fu¨r ν = 0 wird ein plattenfo¨rmiger
Katalysator berechnet, fu¨r ν = 1 ein zylinderfo¨rmiger Katalysator, wie dies zum Beispiel
die Stege in Schaumstrukturen darstellen, und fu¨r ν = 2 ein kugelfo¨rmiger Katalysator.
Der Ansatz der Gleichung (2.23) fu¨r die Reaktionsgeschwindigkeit ist jedoch fu¨r eine
einfache Abscha¨tzung zu aufwendig [8]. Daher wird hier ein einfacherer Potenzansatz
r˜TOX = k˜TOX · pnCH4 · p
m
O2
(2.43)
verwendet. Ein numerischer Vergleich mit der Originalgleichung liefert hier fu¨r die Pa-
rameter k˜TOX = 1, 5253 mol/(bar
1,3 kgcat s), n ≈ 0, 3 und m ≈ 1, 0. Werden nun noch
die dimensionslosen Variablen xˆ = x/(dp/2) und pˆO2 = pO2/ pO2
∣∣
(dp/2)
eingefu¨hrt, ergibt
sich eine homogene, lineare Diﬀerentialgleichung
0 =
∂2pˆO2
∂xˆ2
+
ν
x
∂pˆO2
∂xˆ
− 2DaII pˆO2 , (2.44)
mit der Damko¨hler-Zahl zweiter Ordnung, welche fu¨r die untersuchte Reaktion durch
DaII =
ρKatKatk˜TOXp
0.3
CH4
RT (dp/2)
2
De105
(2.45)
deﬁniert werden soll (vgl. Emig und Klemm [16]). Je nach Katalysatorform entspricht dp
dabei der Plattendicke, der Stegdicke oder dem Kugeldurchmesser. Damit lassen sich
auch die Randbedingungen angeben zu
pˆO2
∣∣
xˆ=1
= 1 (2.46)
und
∂pˆO2
∂xˆ
∣∣∣∣
xˆ=0
= 0. (2.47)
Fu¨r den Fall n = 0 la¨sst sich eine analytische Lo¨sung recht einfach mit Hilfe eines Expo-
nentialansatzes erreichen, und fu¨r den Fall n = 1 la¨sst sich Gleichung 2.44 auf eine Bes-
selsche Diﬀerentialgleichung zuru¨ckfu¨hren, deren Lo¨sung sich durch Bessel-Funktionen
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nullter Ordnung darstellen lassen (vgl. [49]). Auch fu¨r den Fall n = 2 lassen sich analog zu
den Bessel-Funktionen Potentialansa¨tze zur Lo¨sung verwenden. Um jedoch allen Lo¨sun-
gen gerecht zu werden, wurde hier auf die analytische Herangehensweise verzichtet und
numerische Na¨hrungen fu¨r die verschiedenen Geometrien nach der ﬁniten Diﬀerenzen-
Methode (FDM) bestimmt und in Abbildung 2.2 dargestellt. Darin stellt der linke Rand
des Diagramms die Symmetrielinie bei x˜ = 0 in der Mitte des Ko¨rpers dar, und der
rechte Rand repra¨sentiert den a¨ußeren Rand des Katalysators (x˜ = 1). Deutlich ist
der Einﬂuss der Damko¨hler-Zahl zweiter Ordnung wie auch der Geometrie auf die Ver-
teilung des Sauerstoﬀs im Katalysator zu sehen. Bei ho¨heren Damko¨hlerzahlen, also
schnellen Reaktionen gegenu¨ber dem Stoﬀtransport sinkt der Partialdruck zur Ko¨rper-
mitte hin stark ab. Bei Reaktionslimitierungen, also niedrigen Damko¨hler-Zahlen, ist
der Partialdruck im gesamten Katalysator etwa gleich hoch. Bei letzteren hat der Stoﬀ-
transport also keinen nennenswerten Einﬂuss auf die eﬀektive Reaktionsgeschwindigkeit
und kann vernachla¨ssigt werden. Bei den verschiedenen Geometrien sieht dies sehr un-
terschiedlich aus. Nimmt man einen Partialdruckunterschied von etwa 10% als gerade
noch zula¨ssig fu¨r die Vernachla¨ssigung des Stoﬀtransportes an, ergeben sich damit die
Grenzen der Damko¨hler-Zahlen fu¨r die Plattengeometrie bei DaII = 0, 11, fu¨r den Zy-
linder bei DaII = 0, 33 und fu¨r die Kugelgeometrie bei DaII = 0, 54. Betrachtet man die
Deﬁnition der Damko¨hler-Zahl (2.45), wird deutlich, dass eﬀektiv nur der geometrische
Parameter dp vera¨ndert werden kann, da alle anderen Parameter durch das Reaktions-
system vorgegeben oder im Falle der Mikrostruktur des Katalysators in dieser Arbeit
nicht weiter betrachtet werden und somit ebenfalls vorgegeben sind. Vorausgesetzt, der
eﬀektive Diﬀusionskoeﬃzient la¨sst sich abscha¨tzen mit De ≈ 5× 10−5 m2/s [16], ergeben
sich die maximale Plattendicke mit dp ≈ 0, 9 mm, der maximale Stegdurchmesser mit
dp ≈ 1, 5 mm sowie der maximale Kugeldurchmesser mit dp ≈ 2, 0 mm. Damit sind also
die geometrischen Grenzen fu¨r die Nutzung des in diesem Kapitel aufgestellten Modells
prinzipiell gesetzt.
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Abb. 2.2: Vergleich des Konzentrationsverlaufes von Sauerstoﬀ im Katalysator bei Platten-(n =
0), Zylinder-(n = 1) und Kugelgeometrie (n = 2) fu¨r die Damko¨hler-Zahlen zweiter
Ordung DaII = 0, 1; 0,5 und 1,0 fu¨r die schnellste Reaktion, die Methan-Oxidation,
unter Verwendung einer mikrokinetischen Korrelation.
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3.1 Entwicklung einer Sauerstoﬀzufuhrmembran fu¨r die ATR
3.1.1 Problemdeﬁnition und Lo¨sungsansatz
In Kapitel 1.2.2 wurde bereits das Temperaturspitzenproblem bei konventionellen ATR-
Reaktoren vorgestellt und erla¨utert, wie dieses zustande kommt. In Abbildung 3.1 ist der
Temperaturverlauf bei der autothermen Dampf-Reformierung noch einmal aufgezeigt,
wie er durch das weiter unten beschriebene 1D-Modell berechnet wurde. Dargestellt sind
hier zwei Grenzfa¨lle, die durch die adiabate und durch die isotherme Reaktionsfu¨hrung
gegeben sind. Bezu¨glich der Temperaturverteilung la¨sst sich somit der adiabate Ver-
lauf als
”
worst-case“ identiﬁzieren und der isotherme Verlauf la¨sst sich im Gegenzug als
idealer Verlauf betrachten. Dabei ist jedoch anzumerken, dass dies nur fu¨r die Tempera-
turverteilung gilt und nicht zwingend fu¨r Umsatzrate oder Selektivita¨ten. Diese werden
spa¨ter noch gesondert betrachtet. Im weiteren Verlauf der Methodenentwicklung gehen
wir vom worst-case aus mit dem Ziel, die
”
ideale“, konstante Temperatur im Reformer
zu erreichen.
An dieser Stelle sollen schon existierende Lo¨sungsansa¨tze diskutiert und die in dieser
Arbeit gewa¨hlte Strategie beschrieben werden. Diese fu¨hrt dann direkt zur Formulierung
des Optimierungsproblems. Die in der Literatur beschriebenen Lo¨sungswege lassen sich
im Wesentlichen in drei Kategorien einordnen, welche im Folgenden na¨her erla¨utert
werden:
• Ra¨umliche Trennung der Reaktionen mit Wa¨rmekopplung u¨ber eine Reaktions-
wandung,
• geschickte Prozessfu¨hrung (z.B. alternierender Zu- und Abﬂusswechsel) sowie
• die Zufuhr von Sauerstoﬀ oder Luft u¨ber die Reaktionswandung.
Lo¨sungsansa¨tze
Vermeidung durch ra¨umliche Trennung und Wa¨rmekopplung
Vor allem bei der autothermen Dampf-Reformierung in Mikroreaktoren wird ha¨uﬁg
das Prinzip angewandt, dass die Oxidationsprozesse ra¨umlich von den Reformierungs-
prozessen getrennt ablaufen und der Transport der exotherm generierten Wa¨rme zu
den endothermen Reaktionen u¨ber eine mo¨glichst hohe Austauschﬂa¨che gewa¨hrleistet
wird [35,36]. Aber auch gro¨ßere Anlagen proﬁtieren bei geschickter Anordnung der Gas-
stro¨me von diesem Prinzip [43] bis hin zu großindustriellen Anlagen. Letztgenannte funk-
tionieren in der Regel so, dass vor dem eigentlich aktiven Katalysator eine Flamme
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Abb. 3.1: Vergleich der Temperaturproﬁle zwischen adiabatem und isothermen Reaktionsverlauf
bei der autothermen Dampf-Reformierung in konventionellen Reaktoren (Simulation
mit dem Modell ODE1D; siehe 3.1.2)
erzeugt wird, welche den Katalysator auf ca. 900 - 1200 ◦C aufheizt. Erst kurz vor dem
Katalysator wird dann Wasserdampf den Reaktionsgasen zugemischt und dort ﬁndet
dann die Dampf-Reformierung zu Synthesegas statt. In all diesen Konzepten ﬁndet je-
doch keine autotherme Dampf-Reformierung mehr statt, da die beteiligten Reaktionen
nicht mehr im gleichen Bilanzraum stattﬁnden.
Vermeidung durch geschickte Prozessfu¨hrung
Bei der Einleitung der Reaktionsgase in den Katalysator aus einer gemeinsamen Rich-
tung kommt es zu dem Hot-Spot. Reversiert man die Stro¨mungsrichtung, tritt dieser
entsprechend an der anderen Seite auf. Fu¨hrt man nun die Gase mit einer niedrigen
Temperatur zu, so dass sie den Katalysator ku¨hlen, wandert der Reaktionspeak theore-
tisch in Stro¨mungsrichtung. Kaisare u.a. [31–33] haben diese Mo¨glichkeiten untersucht und
daraus eine Strategie entwickelt, mit der durch eine alternierende Stro¨mungsrichtung der
Katalysator auf einer konstanten, aber relativ hohen Temperatur gehalten werden konn-
te.
Vermeidung durch Sauerstoﬀzufuhr u¨ber Reaktionswandung
Da wie eingangs erwa¨hnt die schnellen Oxidationsreaktionen in den vorgemischten
Reaktanden den Hot-Spot am Reaktoreingang auslo¨sen, besteht eine Mo¨glichkeit zur
Vermeidung darin, diese Reaktionen erst nach und nach ablaufen zu lassen. Dies kann
zum Beispiel dadurch erreicht werden, dass der Sauerstoﬀ nicht zu den anderen Reak-
tanden Methan und Wasserdampf vorgemischt wird, sondern in kleinen Dosen u¨ber die
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La¨nge des Reformers verteilt zugefu¨hrt wird (Abbildung 3.2). Dadurch wird nicht nur
die Temperaturerho¨hung am Eingang vermieden, sondern die Oxidationsprozesse laufen
bedarfsgerecht im gesamten Reformer ab und generieren die Reaktionswa¨rme fu¨r die
Reformierung. Hier stellt sich dann die Frage danach, wie die Reaktionswandung gestal-
tet sein muss, um dies mo¨glichst gu¨nstig zu gewa¨hrleisten. Barrio et al. [5] haben zum
Beispiel Versuche mit der Injektion von Sauerstoﬀ an ausgewa¨hlten Punkten entlang des
Reformers gemacht. Dies fu¨hrte zu einer deutlichen Verminderung des Temperaturpeaks,
allerdings traten dafu¨r mehrere dieser U¨berho¨hungen auf. In der Simulation besta¨tigten
Ku¨rten et al. [37] fu¨r die partielle Oxidation sowie Tiemersma et al. [57] fu¨r die autother-
me Dampfreformierung diese Ergebnisse und testeten - ebenfalls in der Simulation - eine
kontinuierliche Einspeisung von Sauerstoﬀ. Diese ko¨nnte zum Beispiel durch eine oﬀen
poro¨se Membran realisiert werden. Aus deren Ergebnissen folgte, dass bei einer konti-
nuierlichen Einspeisung mit konstantem Sauerstoﬀstrom der Zustrom am Ausgang des
Reformers zu hoch ist und damit dort eine zu hohe Temperatur entsteht. Durch den zu
hohen Sauerstoﬀanteil am Austritt werden zusa¨tzlich die Oxidationsprozesse gefo¨rdert
und das Zielprodukt H2 sowie CO werden versta¨rkt in H2O und CO2 umgesetzt. Daraus
folgerten sie, dass eventuell eine zum Beispiel linear oder exponentiell abfallende Vertei-
lung der Sauerstoﬀzufuhr besser geeignet sei. Eine weiterfu¨hrende Untersuchung dazu
oder gar eine Bestimmung der optimalen Verteilung wurde allerdings nicht durchgefu¨hrt.
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Abb. 3.2: Prinzip der Vermeidung des Temperatur-Peaks durch die Zufuhr des Sauerstoﬀs u¨ber
eine Membran
Lo¨sungsstrategie
Die in dieser Arbeit verwendete Lo¨sungsstrategie folgt im Wesentlichen dem letztge-
nannten Punkt, also der Sauerstoﬀzufuhr u¨ber die Reaktionswandung. Geht man von
den Folgerungen aus, dass eine Sauerstoﬀzufuhr, die irgendwie verteilt u¨ber die La¨nge des
Reformers ist, eine gute Lo¨sung fu¨r das Problem sei, resultieren aus dieser U¨berlegung
zwei konkrete Ziele fu¨r eine Lo¨sungsstrategie:
30
3 Methodenentwicklung
• Welche Verteilung der Sauerstoﬀzufuhr ist die fu¨r den Prozess gu¨nstigste? → Op-
timierung
• Wie la¨sst sich diese im realen Reformer darstellen? → Realisierung
Wenden wir uns zuna¨chst der ersten Frage zu. Dies ist oﬀensichtlich ein Optimierungs-
problem, welches sich mit den in Kapitel 2.1 beschriebenen Methoden lo¨sen la¨sst. Wie
dort beschrieben, muss das Problem also in eine mathematische Formulierung u¨bert-
ragen werden, fu¨r die wir ein fest deﬁniertes Optimierungsziel sowie ein Prozessmodell
beno¨tigen. Da hier die Vermeidung des Temperaturpeaks die Hauptaufgabe darstellt, soll
als Zieltemperaturverlauf ein Proﬁl ganz ohne Temperaturu¨berho¨hung oder -einbruch,
also der isotherme Temperaturverlauf festgelegt werden. Die Zielfunktion lautet also
minimiere ‖T (z)− Topt‖ , (3.1)
wobei die optimale Temperatur Topt in diesem Fall nicht unbedingt bedeutet, dass die-
se die optimale Temperatur fu¨r den Prozess darstellt, sondern lediglich, dass sie das
Ziel des isothermen Temperaturverlaufes repra¨sentiert, der hier durch einen konstan-
ten Wert dargestellt werden kann. Die tatsa¨chliche Ho¨he dieses Wertes ergibt sich aus
den Nebenbedingungen, die sich aus der Beru¨cksichtigung der Umsatzraten und Selekti-
vita¨ten ergeben, die aus Gru¨nden der Vergleichbarkeit fu¨r den isothermen Fall und den
adiabaten Fall gleich sein sollten. Da hierfu¨r der Austrittszustand des Reaktionsgemi-
sches ausschlaggebend ist, sollte also die Zusammensetzung, die Temperatur, usw. fu¨r
beide Fa¨lle gleich sein. Dies la¨sst sich anna¨hernd erreichen, indem man einen mo¨glichst
langen Reformer einsetzt, bei dem gesichert ist, dass in beiden Fa¨llen zum Ausgang hin
ein Gleichgewicht erreicht ist. In den Abbildungen 3.3(a) und 3.3(b) sind die Proﬁle der
Molenbru¨che der beteiligten Spezies bei der ATR fu¨r einen ideal adiabaten Verlauf und
einen ideal isothermen Verlauf gezeigt. In beiden Diagrammen ist zu erkennen, dass sich
die Zusammensetzung des Reaktionsgemisches nach einer gewissen Strecke einem Gleich-
gewichtszustand anna¨hert. Bei dem adiabaten Verlauf geschieht dies etwas schneller als
bei dem isothermen Verlauf. Fu¨r beide Abbildungen la¨sst sich jedoch abscha¨tzen, dass
dieses Equilibrium fu¨r das vorliegende Modellsystem ab einer La¨nge von etwa L = 0, 15 m
weitestgehend erreicht ist. Damit auch die Gesamtbilanzen von Stoﬀ und Wa¨rme ver-
gleichbar sind, muss fu¨r den adiabaten Fall nun diejenige Eingangstemperatur TIn der
Reaktionsgase gesucht werden, fu¨r die gilt: TIn = TOut = Tequ. Damit ist dann auch
die Ho¨he Topt fu¨r den angestrebten isothermen Fall festgelegt. In Abbildung 3.4 ist das
Verhalten der Gleichgewichtstemperatur fu¨r verschiedene Eingangstemperaturen fu¨r den
adiabaten Fall dargestellt. Daraus geht hervor, dass die optimale Temperatur also bei
Topt = 611, 77
◦C liegt. Dieser Wert wird fu¨r alle Simulationen als Eingangswert u¨ber-
nommen.
Neben der Zielfunktion beno¨tigen wir noch ein Modell, welches den Prozess ausrei-
chend beschreibt. Bevor dieses in Kapitel 3.1.2 aufgestellt wird, gilt es zuna¨chst die
zweite der oben angesprochenen Fragen zu kla¨ren, da die Antwort fu¨r die grundsa¨tzliche
Lo¨sungsstrategie wichtig ist und daher auch im Modell beru¨cksichtigt werden muss. Da
hier angestrebt wird, die Sauerstoﬀzufuhr u¨ber eine Membran mit gradierter Permea-
bilita¨t zu erreichen, ist es sinnvoll, als Lo¨sung der numerischen Optimierung zuna¨chst
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(a) (b)
Abb. 3.3: Molenbruchproﬁle fu¨r den (a) isothermen und (b) adiabaten Reaktionsverlauf zur
Bestimmung des Gleichgewichtszustandes, berechnet mit dem Modell ODE1D (sie-
he 3.1.2)
Abb. 3.4: Gleichgewichtstemperatur in Abha¨ngigkeit von der Eingangstemperatur der Reaktan-
den, ermittelt durch das Modell ODE1D (siehe 3.1.2) zur Bestimmung temperatur-
gleicher Randbedingungen im adiabaten Fall
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Abb. 3.5: Lo¨sungsstrategie: Vermeidung des Temperaturpeaks durch Sauerstoﬀzufuhr u¨ber die
Reaktorwandung
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nur den Verlauf des beno¨tigten Sauerstoﬀzustromes zu erhalten. Die Permeabilita¨tsver-
teilung der Membran kann dann u¨ber die Darcy-Gleichung
K(z) =
μLdMem
ΔpρL
JL(z) (3.2)
berechnet werden. Darin bezeichnet JL den molaren Luftstrom pro Membranﬂa¨che, der
sich aus dem beno¨tigten Sauerstoﬀzustrom ergibt. Hierbei wird beru¨cksichtigt, dass bei
den spa¨teren Experimenten und auch bei den vorausgehenden Simulationen aus Sicher-
heitsgru¨nden Luft statt reinem Sauerstoﬀ verwendet wird. ρL ist dann die Dichte des
durchstro¨menden Mediums, μL seine dynamische Viskosita¨t und dMem die Dicke der
Membran. Dabei ist noch zu beru¨cksichtigen, dass auch der Druckunterschied Δp auf
beiden Seiten der Membran von der Position in der La¨nge des Reformers abha¨ngig ist.
Die gesamte Lo¨sungsstrategie ist in Abbildung 3.5 zusammenfassend noch einmal
dargestellt. Zuna¨chst wird also ein geeignetes Modell (1) aufgestellt, hier ein ra¨um-
lich dynamisches System bestehend aus dem ATR als Regelstrecke sowie der Sauerstoﬀ
zufu¨hrenden Membran als Regler. Die Auswahl bzw. Auslegung des Reglers ersetzt hier
die klassische Optimierung (2), und als Ergebnis erha¨lt man die fu¨r den Prozess gu¨nstig-
ste Verteilung der Sauerstoﬀzufuhr (3). Als letzten Schritt wird diese dann in Form der
gradierten Permeabilita¨tsverteilung auf eine reale Membran u¨bertragen (4).
3.1.2 Modellentwicklung (ODE1D)
Die Gleichungen (2.2) beschreiben die Vorga¨nge im autothermen Dampf-Reformer sehr
detailliert im dreidimensionalen Raum und sind fu¨r Simulationen sehr gut geeignet. Fu¨r
ein numerisches Optimierungsverfahren beno¨tigt dieses Modell jedoch hohe Rechner-
leistungen und ist fu¨r die geforderte Lo¨sung zu detailliert. Daher wird ausgehend von
diesem Modell ein geeigneteres Modell entwickelt. Außerdem beno¨tigen wir ein zusa¨tz-
liches Modell fu¨r den seitlichen Sauerstoﬀstrom, der in das reduzierte Modell eingefu¨gt
werden kann.
Modellierung der autothermen Dampf-Reformierung
Fu¨r die geforderte Lo¨sung ko¨nnen wir folgende Vereinfachungen an den Gleichungen
(2.2) vornehmen:
• Die gro¨ßten Temperaturunterschiede sind entlang der Reformermitte zu erwarten.
→ Eindimensional
• Start- und Sto¨rverhalten kann vernachla¨ssigt werden. → Stationa¨r
• Der worst-case tritt bei vernachla¨ssigbarer Wa¨rmeleitung ein sowie bei vernach-
la¨ssigbarer Diﬀusion (gegenu¨ber dem konvektiven Transport). → Alle Terme
Maximal Erster Ordnung
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Mit diesen Vereinfachungen, den Gleichungen (2.38), (2.2.5) und (2.40) und der Beru¨ck-
sichtigung einer durchla¨ssigen Membran als Reformerwandung ergibt sich ein System
aus gewo¨hnlichen Diﬀerentialgleichungen [28]:
d (ρgu)
dz
= f
∑
i
MiJ
Mem
i (3.3a)
d
(
ρgu
2 + p
)
dz
= −βρgu (3.3b)
d (ρguT )
dz
=
(1− ) ρs
cp,g
∑
j
rjΔHj +QMem (3.3c)
d (ρguωi)
dz
= (1− ) ρsMi
∑
j
νijrj + fMiJ
Mem
i (3.3d)
Ein weiteres Resultat der aufgeza¨hlten Vereinfachungen ist das Auftreten von Quellter-
men in den Gleichungen (3.3), welche die problembezogenen seitlichen Randbedingun-
gen repra¨sentieren. Zum einen sind hier die Quellterme in den Gleichungen (3.3a) und
(3.3d) zu nennen, die aus den Zu- bzw. Abﬂu¨ssen vom jeweiligen Stoﬀstrom i durch eine
Membran resultieren. Dabei ist JMemi der ﬂa¨chenbezogene molare Stoﬀstrom der Kom-
ponente i und Mi seine Molmasse. Der Vorfaktor f zu den Termen ergibt sich dabei aus
der Relation von diﬀerentieller Seitenﬂa¨che dA, also der an der Stelle z durchstro¨mten
Membranﬂa¨che, zum repra¨sentativen diﬀerentiellen Volumenstu¨ck dV des Reformers an
der Stelle z. Fu¨r tubulare Membranreformer wird dieser zum Beispiel durch
f =
dA
dV
=
πDRdz
π(D2R/4)dz
=
4
DR
(3.4)
berechnet. Dabei ist DR der Durchmesser des Reformers. Fu¨r einen Plattenmembranre-
former mit den Seitenlinien a und b ergibt sich
f =
dA
dV
=
2(a+ b)
ab
(3.5)
bzw. mit quadratischem Querschnitt
f =
dA
dV
=
4
a
. (3.6)
In Gleichung (3.3c) tritt ebenfalls ein aus den Randbedingungen resultierender Quellterm
QMem auf, der den Gesamtwa¨rmestrom u¨ber die Membranwandung beru¨cksichtigen soll.
Dabei ist der konvektive Wa¨rmestrom mit der durch die Membran stro¨menden Kom-
ponente i zu beru¨cksichtigen sowie der Wa¨rmeaustausch u¨ber die Membran selbst. Der
konvektive Anteil setzt sich dabei aus den einzelnen Massenstro¨men der Komponenten
i zusammen durch
QcMem =
fT
cp,g
∑
i
MiJ
Mem
i cp,i (3.7)
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mit cp,i als speziﬁsche Wa¨rmekapazita¨t der Komponente i. Der Wa¨rmeaustausch mit
der Umgebung u¨ber die Membran kann dabei durch
QdMem =
fαMemeff
cp,g
(Tsur − T (z)) (3.8)
beru¨cksichtigt werden, wobei αMemeff den eﬀektiven Wa¨rmedurchgangskoeﬃzienten der
Membran bezeichnet. Im Falle der adiabaten Prozessfu¨hrung ist jedoch QdMem = 0.
Das hier aufgestellte Modell wird im Folgenden als Modell
”
ODE1D“ bezeichnet.
”
ODE“ soll dabei darauf hinweisen, dass dieses Modell ohne Na¨hrungslo¨sungen auf ein
System gewo¨hnlicher Diﬀerentialgleichungen zuru¨ckgefu¨hrt wurde und
”
1D“ kennzeich-
net die Eindimensionalita¨t des Modells.
Modellierung der Membran
Fu¨r die Modellierung der Membran ist es notwendig, den Sauerstoﬀ bzw. Luftzustrom
JMemO2
(z) in Abha¨ngigkeit von der Position z entlang des Reformers darzustellen. Auf-
grund der Strategie unseres Lo¨sungsweges beno¨tigen wir zwei unterschiedliche Konzepte
fu¨r die Erstellung des Modells. Zum einen ist fu¨r die Optimierung u¨ber das
”
ra¨umli-
che Regelungssystem“ die Auswahl und dann die Auslegung eines Reglers notwendig,
der stellvertretend fu¨r die Membran eingesetzt wird. Eine Auswahl der untersuchten
digitalen Regler sind in Tabelle 3.1 zu ﬁnden, welche im Programmpaket Matlab be-
reits bereitgestellt werden. Die dort angegebenen Formeln beziehen sich dabei auf eine
normierte Stellgro¨ße bzw. Schaltaktivita¨t ˜α(z), die u¨ber
JMemO2 =
(O2/CH4)α˜=1 · n˙CH4,0
dAMem
˜α(z) (3.9)
deﬁniert ist und somit proportional zum ﬂa¨chenbezogenen molaren Sauerstoﬀstrom steht.
Darin ist (O2/CH4)α˜=1 das a¨quivalente Sauerstoﬀ zu Kohlenstoﬀverha¨ltnis, welches sich
mit α˜ = 1 aufsummiert u¨ber die La¨nge des Reformers ergeben wu¨rde.
Neben den Reglermodellen wird ebenfalls noch ein Modell beno¨tigt, welches in der
Veriﬁkationssimulation verwendet werden kann, und welches den Durchsatz durch eine
reale Membran beschreibt. Dieses wird hier durch Gleichung (2.6) ermo¨glicht. Bemer-
kenswert an diesem Ansatz ist noch, dass dieser im Gegensatz zu den Reglern, welche
auf Basis der Temperatur arbeiten, nun den Druckunterschied zwischen beiden Seiten
der Membran als treibende Kraft erfa¨hrt. Da die Druckunterschiede im Reformer nicht
sehr hoch sind, wird an dieser Stelle mit der Annahme eines isobaren Verlaufs im Re-
former gerechnet, so dass Δp als Parameter variiert werden kann. Diese Annahme gilt
jedoch nur fu¨r die Berechnung der Membrandurchstro¨mung, nicht aber fu¨r die Vorga¨nge
im Reformer selbst. Als Resultat dieser Annahme erha¨lt man einen direkt proportio-
nalen Zusammenhang zwischen der Verteilung der beno¨tigten Sauerstoﬀzufuhr und der
Permeabilita¨t und damit der Strukturverteilung einer realen Membran.
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Tab. 3.1: Ansa¨tze zur Modellierung der Sauerstoﬀzufuhrmembran
Bezeichnung Formel
Relay α˜(z) =
{
1
0
for
T (z) < Tmin
T (z) > Tmax
Saturation α˜(z)=
⎧⎪⎪⎪⎨
⎪⎪⎪⎩
0
T (z)− Tmax
Tmin − Tmax
1
for
T (z) < Tmin
Tmin ≤ T (z) ≤ Tmax
T (z) > Tmax
PID-Regler α˜(z)=KP (Topt−T (z))+KD ddz (Topt−T (z))
3.2 Entwicklung der Katalysatortra¨gerstruktur
3.2.1 Problemdeﬁnition und Lo¨sungsansatz
Auch im zweiten Anwendungsbeispiel geht es in erster Linie um die Vermeidung von un-
zula¨ssig hohen Temperaturgradienten bei der autothermen Dampf-Reformierung, die sich
scha¨dlich auf den Katalysator und andere Elemente des Reformers auswirken ko¨nnen.
Die im Kapitel 3.1 angestrebte Lo¨sung des Temperaturspitzenproblems gilt aufgrund der
Eindimensionalita¨t des Modells ODE1D jedoch streng genommen nur fu¨r lange, schlanke
Reaktoren. Industriell relevante Reformer, aber auch Reformer fu¨r Klein- bzw. Kleinst-
anwendungen haben natu¨rlich auch eine Ausdehnung senkrecht zur Hauptstro¨mungs-
richtung, also z.B. radial bei tubularen Membranreaktoren. Verwendet man noch zu-
sa¨tzlich zu der Sauerstoﬀzufuhrmembran eine Membran fu¨r die selektive Abtrennung
von Wasserstoﬀ [28], wird oﬀensichtlich, dass auch die Wa¨rmeverteilung von Membran zu
Membran eine große Rolle fu¨r den Gesamtprozess darstellt. Diese Verteilung la¨sst sich
nun nur noch geringfu¨gig u¨ber Membranen, also von außen beeinﬂussen. Hier erscheint
deshalb eine
”
Einstellung“ der Wa¨rmeverteilung im Inneren, also direkt am poro¨sen
Katalysator sinnvoll.
Mit den U¨berlegungen zu gradierten Katalysatorstrukturen in Kapitel 1.1 ko¨nnen wir
die Wa¨rmeverteilung tatsa¨chlich beeinﬂussen, wobei vor allem zwei Mechanismen maß-
geblich sind. Zum einen wird die Verteilung der Wa¨rme u¨ber die eﬀektive Wa¨rmeleitung
im Katalysator bestimmt, wobei bei den Temperaturen im Reformer ein hoher Anteil
u¨ber die Strahlung verteilt wird [1,68]. Der andere Mechanismus ist die Entstehung bzw.
Konsumierung der Wa¨rme, also die lokale Aktivita¨t der Reaktionen. Beide Prozesse
sind stark von der Struktur des poro¨sen Mediums abha¨ngig, sowohl natu¨rlich die eﬀek-
tive Wa¨rmeleitung als auch die Aktivita¨t u¨ber die volumetrische Oberﬂa¨che und damit
der Anzahl der aktiven Stellen. Neben diesen beiden Prozessen mu¨ssen fu¨r eine spa¨tere
Optimierung und die damit verbundene A¨nderung der Struktur auch die weiteren Trans-
portprozesse wie der Impuls- und der Stoﬀtransport beru¨cksichtigt werden. Diese wirken
zwar nur sehr indirekt auf die Wa¨rmeverteilung ein, liefern aber wichtige Nebenbedin-
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gungen fu¨r den Gesamtprozess. So darf zum Beispiel der Druckverlust nicht zu hoch
werden, auch wenn in einem Teilbereich des Reformers eine verschwindende Porosita¨t
zu einer besseren Wa¨rmeverteilung fu¨hren wu¨rde.
Mit der Einstellung der lokalen Struktur und damit der Strukturverteilung im Ka-
talysator bieten sich jedoch noch mehr Mo¨glichkeiten als eine Einstellung der Wa¨rme-
verteilung. Beru¨cksichtigt man zum Beispiel das Auftreten der verschiedenen Reakti-
onszonen im Reformer, die ineinander u¨bergehen, la¨sst sich fu¨r jede Reaktionszone ein
hinsichtlich der Struktur speziell angepasster Katalysator generieren. Sogar die U¨ber-
gangszonen ko¨nnten dabei beru¨cksichtigt werden mit dem Ziel, die Gesamtperformance
des Reformers, also Umsatzraten, Selektivita¨ten, Lebensdauer usw. zu optimieren.
Da es hier jedoch vorrangig um das prinzipielle Vorgehen bei der Katalysatorauslegung
und das Bereitstellen von Methoden dafu¨r gehen soll, wird hier nur die Temperaturver-
teilung als Zieldeﬁnition gewa¨hlt. Dabei gilt fu¨r die numerische Optimierung a¨hnlich wie
bei der Sauerstoﬀzufuhrmembran
minimiere ‖T (x)− Topt‖ , (3.10)
als Zielfunktion, und die weiteren Kriterien wie Umsatz und Selektivita¨t werden nur als
Nebenbedingungen beru¨cksichtigt. Um dieses Ziel zu erreichen, wird also nach der opti-
malen Strukturverteilung des Katalysators gesucht. Da fu¨r die numerische Optimierung
ebenfalls vergleichbar mit Kapitel 3.1.2 starke Vereinfachungen des Modells notwendig
sind, ist hier ein sta¨ndiger Abgleich mit Simulationen notwendig, die mit einem Modell
ohne diese Vereinfachungen durchgefu¨hrt werden.
Aus dem Prozessmodell und den Korrelationen fu¨r die Transportprozesse (vgl. Kap.
2.2), mit denen auch die Simulationen durchgefu¨hrt werden, wird ein vereinfachtes, aber
immer noch nicht-lineares Modell (NLP) erstellt. Unter Beru¨cksichtigung der Zielfunk-
tion und der Nebenbedingungen wird mit dem Programm Matlab die Optimierung
durchgefu¨hrt. Die Ergebnisse, also die resultierende Strukturverteilung des Katalysators
wird mit einer entsprechenden Simulation in OpenFOAM veriﬁziert und die Neben-
bedingungen wie Umsatzraten und Selektivita¨ten analysiert. Bei negativer Bewertung
werden die Anfangswerte gea¨ndert und die Optimierung wiederholt. Erst bei positiver
Bewertung erha¨lt man als Resultat eine optimale Verteilung der Katalysatorstruktur.
3.2.2 Modellentwicklung (PDE2D, NLP1D und NLP2D)
Simulation mit OpenFOAM (PDE2D)
Simulationen sind notwendig, um zum einen das Grundmodell zu validieren, also mit
experimentellen Daten unterstu¨tzen zu ko¨nnen, und zum anderen, um das Resultat aus
der Optimierung u¨berpru¨fen und anschließend fu¨r einen gro¨ßeren Betriebsbereich testen
zu ko¨nnen.
Auch fu¨r diese Simulationen werden wieder die Gleichungen (2.2) aus Kapitel 2.2.1
zugrunde gelegt, jedoch dieses Mal nicht vereinfacht, sondern nur auf einen konkreten
Fall und damit auf eine konkrete Geometrie angewendet. Diese ist in Abbildung 3.6
dargestellt und orientiert sich an den Gegebenheiten aus dem Laborreformer. Da vor
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allem die Richtung entlang des Reformers, z, und die Senkrechte dazu, die ebenfalls
senkrecht zum Membranverlauf angeordnet ist, x, fu¨r die numerische Optimierung von
Bedeutung sind, wird in den Diagrammen und Beschreibungen nur die x, z-Ebene darge-
stellt. Gelo¨st werden jedoch bei allen Simulationen die dreidimensionalen Gleichungen,
um eventuelle Randeﬀekte, vor allem durch die Wa¨rmeda¨mmung, spa¨ter beru¨cksichtigen
zu ko¨nnen. Fu¨r den Fall, dass die Randbedingungen in der dritten Richtung, y, durch
Symmetriebedingungen ersetzt werden, entsteht eine quasi-zweidimensionale Simulati-
on, und die gezeigten Ergebnisse in der x, z-Ebene sind prinzipiell auch mit denen eines
tubularen Reformers vergleichbar. Dabei a¨ndern sich allerdings die Randbedingungen an
der oberen Wand, die dann durch die Mittellinie des tubularen Reformers ersetzt werden
mu¨sste. Außerdem a¨ndern sich die Diskretisierungsgleichungen; diese brauchen jedoch
hier nicht beru¨cksichtigt werden, da diese durch die Programmbibliothek OpenFOAM
entsprechend behandelt werden.
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Abb. 3.6: Geometrie und Diskretisierungsschema fu¨r die Simulation und Optimierung des Ka-
talysators. Der Punkt P repra¨sentiert dabei ein Feld aus dem Lo¨sungsgebiet mit dis-
kreten Werten fu¨r die Variablen T , u, ρg, usw. Die Bezeichnungen W, S, E und N
stehen dementsprechend fu¨r den westlichen, su¨dlichen, o¨stlichen und no¨rdlichen Nach-
barpunkt sowie w,s,e und n fu¨r die Wa¨nde zwischen Punkt P und dem jeweiligen
Nachbarn.
Um das Simulationsmodell 2.2 zu vervollsta¨ndigen, werden noch Randbedingungen
beno¨tigt. Diese sind ebenfalls in Abbildung 3.6 dargestellt, und bei Anwendung kar-
tesischer Koordinaten ergeben sich fu¨r die Eintrittsseite in den Reformer, also z = 0,
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∂p
∂z
∣∣∣∣
z=0
= 0 (3.11a)
uz|z=0 =
m˙In
ARef.ρg
(3.11b)
∂ux
∂z
∣∣∣∣
z=0
=
∂uy
∂z
∣∣∣∣
z=0
= 0 (3.11c)
− (Dz,iρg) ∂ωi
∂z
∣∣∣∣
z=0
+ (uzρgωi)|z=0 =
m˙i,In
ARef.
(3.11d)
− λz ∂T
∂z
∣∣∣∣
z=0
+ (uzρgcp,gT )|z=0 =
m˙Incp,gTIn
ARef.
(3.11e)
als Randbedingungen fu¨r die Erhaltungsgleichungen. Daraus wird ersichtlich, dass bei
den Simulationen der Massenstrom des eintretenden Gasgemisches m˙In, seine Zusam-
mensetzung (Einzelmassenstro¨me m˙i,In) sowie seine Temperatur TIn bekannt sind. Da-
mit und aus der Geometrie des Reformers (Querschnittsﬂa¨che ARef ) lassen sich die
Randbedingungen fu¨r die Geschwindigkeiten an der Eintrittsseite bestimmen, also eine
Dirichlet-Randbedingung fu¨r uz sowie Neumann-Randbedingungen fu¨r ux und uy. Fu¨r
die Einzelstoﬀbilanzen und die Energiebilanz resultieren aus den Angaben dementspre-
chend Cauchy-Randbedingungen, also der Gesamtstoﬀ- bzw. Gesamtenergieﬂuss wird
bestimmt. Fu¨r den Druck wird wiederum hier der Nullgradient, also eine Neumann-
Randbedingung angenommen, da dieser sinnvollerweise am Ausgang als konstant an-
genommen wird. Diese und die u¨brigen Randbedingungen an der Stelle z = L lauten
p|z=L = p0 (3.12a)
∂ux
∂z
∣∣∣∣
z=L
=
∂uy
∂z
∣∣∣∣
z=L
= 0 (3.12b)
∂ωi
∂z
∣∣∣∣
z=L
= 0 (3.12c)
∂T
∂z
∣∣∣∣
z=L
= 0 (3.12d)
also wird bis auf den Druck fu¨r alle u¨brigen Gro¨ßen der Nullgradient angewendet. An
den nicht durchla¨ssigen Reaktorwa¨nden, also bei x = a und x = 0, falls keine Sau-
erstoﬀzufuhrmembran beru¨cksichtigt wird, wird fu¨r die Geschwindigkeit die
”
no slip“-
Bedingung verwendet, also alle Geschwindigkeiten an der Wand sind null. Die Gradienten
der Stoﬀanteile sowie des Druckes werden hier wieder gleich null gesetzt, wa¨hrend fu¨r
die Energiebilanz ein Wa¨rmeﬂuss durch die Reaktorwandung in Abha¨ngigkeit der Um-
gebungstemperatur TW und dem eﬀektiven Wa¨rmeu¨bergangskoeﬃzienten αWall beru¨ck-
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sichtigt werden kann.
ux|x=0,a = uy|x=0,a = uz|x=0,a = 0 (3.13a)
∂ωi
∂x
∣∣∣∣
x=0,a
= 0 (3.13b)
− λx∂T
∂x
∣∣∣∣
x=0,a
+ (uxρgcp,gT )|x=0,a = αWall (T − TW ) (3.13c)
Die Bedingungen 3.13 gelten sinngema¨ß auch fu¨r die y-Richtung, falls keine Symmetrie-
bedingungen angenommen werden. Falls an der Stelle x = 0 eine Membran zum Einsatz
kommt, die die Zufuhr von Luft in den Reaktionsraum gewa¨hrleisten soll, a¨ndern sich
die Randbedingungen dort zu
uy|x=0 = uz|x=0 = 0 (3.14a)
ux|x=0 =
JL
ρLML
(3.14b)
− (Dx,iρg) ∂ωi
∂x
∣∣∣∣
x=0
+ (uxρgωi)|x=0 =
Ji
Mi
(3.14c)
− λx∂T
∂x
∣∣∣∣
x=0,a
+ (uxρgcp,gT )|x=0,a = αWall (T − TW ) (3.14d)
Dabei ist JL der von z abha¨ngige molare Zustrom von Luft bezogen auf die diﬀerentielle
Membranﬂa¨che an der Stelle z, ML die molare Masse der Luft und ρL ihre Dichte bei
der jeweiligen Membrantemperatur. Prinzipiell gelten diese Randbedingungen fu¨r jede
Spezies, die durch die Membran stro¨mt oder diﬀundiert. Idealisiert wird aber hier davon
ausgegangen, dass es nur einen (zeitlich konstanten) Strom von Luft in den Reformer
hinein durch diese Membran gibt.
Mit den fu¨r die in Abbildung 3.6 dargestellten Geometrie deﬁnierten Randbedingun-
gen 3.11 bis 3.14 und den Erhaltungsgleichungen 2.2 ist das Simulationsmodell eindeutig
bestimmt und muss
”
nur noch“ gelo¨st werden. Um dieses Modell von dem im vorange-
gangenen Kapitel aufgestellten Modell (ODE1D) und auch von weiteren noch aufzustel-
lenden Modellen abzugrenzen, bezeichnen wir dieses im weiteren mit
”
PDE2D“.
”
PDE“
weist dabei darauf hin, dass in diesem Fall die kompletten partiellen Diﬀerentialglei-
chungen ohne Vereinfachungen verwendet werden. Außerdem ist dieses Modell mit
”
2D“
fu¨r zweidimensional gekennzeichnet, obwohl eigentlich das Modell dreidimensional deﬁ-
niert ist. Dadurch wird deutlich, dass bei den folgenden Simulationen nur eine Ebene im
Reformer fu¨r uns von Bedeutung ist.
Fu¨r die Lo¨sung des Modells PDE2D stehen im allgemeinen eine Vielzahl an kommerzi-
ellen und nicht kommerziellen Gleichungslo¨sern fu¨r die Stro¨mungsprozesse(CFX, Fluent,
Star-CD, Matlab, OpenFOAM...) sowie fu¨r die chemischen Berechnungen (CHEMDAT,
...) zur Verfu¨gung, wobei hier die Entscheidung fu¨r das kostenfreie sowie quelloﬀene
Programm
”
OpenFOAM“ gefallen ist. OpenFOAM ist allerdings im eigentlichen Sinne
kein klassisches CFD-Programm, sondern eine C++ - Klassenbibliothek. Dies bedeutet,
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der letztendliche Code zur Lo¨sung des Simulationsproblems muss selbst erstellt werden,
sofern er nicht bereits als Solver oﬀen zuga¨nglich ist. Dies bietet jedoch auch die Mo¨glich-
keit, sehr ﬂexibel auf der Basis der Grundgleichungen auf die Lo¨sung einzuwirken sowie
eigene Gleichungen und Modelle zu erstellen bzw. hinzuzufu¨gen. Diese Flexibilita¨t, die
zum Beispiel ermo¨glicht, gradierte Katalysatoren oder variable Randbedingungen wie
durch eine gradierte Membran zu integrieren, war letztendlich ausschlaggebend fu¨r die
Nutzung dieser Bibliothek. Erkauft wurden diese Vorteile jedoch durch den Arbeitsauf-
wand fu¨r die Programmierung der Lo¨sungsalgorithmen.
Bei dem Simulationsmodell handelt es sich um ein sogenanntes steifes Problem; das be-
deutet, dass die Eigenwerte der Jakobi-Matrix um Gro¨ßenordnungen auseinanderliegen.
Ein typischer Wert der Steiﬁgkeit
s =
μmax
μmin
(3.15)
lag bei den numerischen Simulationen zum Beispiel bei O(s) = 100, wobei der maximale
Eigenwert μmax in der Impulsbilanz identiﬁziert und der minimale Eigenwert μmin in
der Energiebilanz oder den Einzelstoﬀbilanzen zugeordnet werden konnte. Dies bedeu-
tet anschaulich, dass das Stro¨mungsfeld, also Druck und Geschwindigkeiten, deutlich
schneller einem stationa¨ren Zustand zustrebt, wa¨hrend die Reaktionen, vor allem die
Reformierungsreaktionen, etwa hundert Mal langsamer das Equilibrium erreichen. Bei
der Lo¨sung der Gleichungen fu¨hrt diese Steiﬁgkeit in der Regel zu numerischen Proble-
men bis hin zu Instabilita¨ten bei der Konvergenz und muss daher durch ein gesondertes
Lo¨sungsverfahren stabilisiert werden.
Da der gradierte Katalysator in erster Linie fu¨r einen stationa¨ren Zustand optimiert
werden soll, interessiert auch in der Simulation vorrangig die stationa¨re Lo¨sung. Dass
trotzdem die instationa¨ren Gleichungen gelo¨st werden, beruht darauf, dass die schritt-
weise Lo¨sung der Diﬀerentialgleichungen vor allem bei kompressiblen Stro¨mungen ha¨uﬁg
schneller konvergiert als eine direkte Suchmethode fu¨r das stationa¨re Problem. Diese
Vorgehensweise wird auch als
”
quasi-stationa¨r“ bezeichnet. Da eben nur der stationa¨re
Zustand entscheidend ist, ist der Weg dort hin frei wa¨hlbar. Dies ermo¨glicht es, das
Stro¨mungsproblem, also die schnellen Gleichungen, vom Reaktionsproblem, den lang-
samen Gleichungen, zu entkoppeln und somit getrennt zu lo¨sen. Um letztenendes zu
einer stationa¨ren Lo¨sung fu¨r alle Gleichungen zu gelangen, wird folgender Algorithmus
angewandt:
1. Triangulation des Lo¨sungsgebietes und der Randbedingungen (Gittergenerierung)
2. Setzen der Anfangsbedingungen fu¨r alle Gleichungen, also Temperatur, Druck,
Massenanteile und Geschwindigkeit
3. Berechnen der abha¨ngigen Transportparameter wie Viskosita¨t, etc.
4. Lo¨sung des Stro¨mungsproblems (Intern wird hier noch der PISO-Algorithmus [18]
verwendet, auf den allerdings nicht weiter eingegangen werden soll.)
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5. Verwenden der stationa¨ren Lo¨sung fu¨r Druck und Geschwindigkeit fu¨r das Reak-
tionsproblem
6. Lo¨sen des Reaktionsproblems
7. Iteration von Schritt 3 bis 6 bis zur stationa¨ren Gesamtlo¨sung
Insgesamt werden jedoch nur sehr wenige Iterationen beno¨tigt, da die Reaktionen gerin-
gen Einﬂuss auf die Stro¨mungsverha¨ltnisse besitzen. Das Reaktionsproblem in Schritt
sechs ist aufgrund der verschiedenen Reaktionsgeschwindigkeiten, vor allem zwischen
Oxidation und Reformierung, allerdings immer noch ein leicht steifes Problem. Dies ist
jedoch numerisch keine Schwierigkeit mehr, so dass hier kein weiterer spezieller Algo-
rithmus notwendig ist.
Optimierung mit Matlab (NLP1D und NLP2D)
Fu¨r die numerische Optimierung ist es, a¨hnlich wie im ersten Beispiel mit der Sau-
erstoﬀzufuhrmembran, notwendig, das Grundmodell, welches auch fu¨r die Simulation
genutzt wurde, an das Optimierungsproblem, bzw. an den angestreben Lo¨sungsweg an-
zupassen. Zuna¨chst ko¨nnen hier die gleichen Vereinfachungen vorgenommen werden, wie
sie auch bei der Simulation zum Einsatz kommen, also wird das Modell nun stationa¨r
und zweidimensional betrachtet. Wie bereits erwa¨hnt, haben wir fu¨r die aktive Beein-
ﬂussung der Temperaturverteilung im Katalysator vor allem die eﬀektive Wa¨rmeleitung
und die aktive Reaktionsﬂa¨che zur Verfu¨gung. Diese Parameter treten ausschließlich in
der Wa¨rmebilanz und den Speziesbilanzen auf, also dem Teil des Modelles, der in Ka-
pitel 3.2.2 als Reaktionsproblem bezeichnet wird. Ebenfalls nur hier tritt die eﬀektive
Diﬀusion auf, die auch durch die Struktur des Katalysators beeinﬂusst wird. Ein weiterer
Term, der dadurch bestimmt wird, ist der Druckverlust, der wiederum in der Impulsbi-
lanz, also dem Stro¨mungsproblem auftaucht. Da dieser bei der Optimierung nur einen
Nebenaspekt darstellt, indem er durch eine Begrenzung desselben letztendlich eine Be-
grenzung in den Srukturparametern wie Porosita¨t oder Porengro¨ßen darstellt, braucht
der Druckverlust nur indirekt in der Optimierung beru¨cksichtigt zu werden. Statt dessen
ist es sinnvoller, fu¨r diese Parameter direkte obere und untere Grenzen anzusetzen.
Mit diesen U¨berlegungen ko¨nnen wir nun auch in der numerischen Optimierung eine
Entkopplung zwischen Stro¨mungs- und Reaktionsproblem vornehmen und das Optimie-
rungsmodell auf die Wa¨rme- und Stoﬀbilanzen begrenzen. Diese Vereinfachung erfordert
dann jedoch eine iterative Vorgehensweise zwischen Simulation und numerischer Opti-
mierung, da zum einen zuna¨chst durch Simulation das Stro¨mungsfeld bereitgestellt wer-
den muss, und zum anderen die Simulation die Richtigkeit des Optimierungsergebnisses
besta¨tigen muss.
Eine weitere Schwierigkeit bei der numerischen Optimierung bzw. bei den Methoden
zur Lo¨sung dieser Probleme ist, dass diese eben fu¨r die Optimierung ausgelegt sind,
nicht aber fu¨r die Lo¨sung von Systemen aus partiellen Diﬀerentialgleichungen. Diese
lassen sich jedoch durch geeignete Diskretisierungsverfahren in Systeme aus nichtlinea-
ren Gleichungen u¨berfu¨hren. Im vorliegenden Modell ist dies relativ problemlos mo¨glich,
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da das Stro¨mungsfeld und damit die stabilita¨tskritischen konvektiven Flu¨sse vorab be-
kannt sind und nicht gleichzeitig berechnet werden mu¨ssen. Zur Verdeutlichung dieses
Vorganges soll an dieser Stelle stellvertretend fu¨r die Modellgleichungen die allgemeine
stationa¨re Transportgleichung in kartesischen Koordinaten
∂ (ρgujφ)
∂xj
=
∂
∂xj
(
Γji
∂φ
∂xi
)
+ Sφ (3.16)
nach der Finiten Volumen-Methode (FVM) diskretisiert werden. Wird in dieser Glei-
chung die allgemeine Quantita¨t φ durch T bzw. durch ωi ersetzt, ebenso die Trans-
portkoeﬃzienten Γji und die Quellterme Sφ entsprechend gea¨ndert, resultieren direkt
wieder die Modellgleichungen fu¨r die Energie- bzw. Speziesbilanzen. Wird die Gleichung
3.16 u¨ber ein Bilanzvolumen V integriert und werden die Flussterme dann u¨ber das
Gauss-Theorem in die entsprechenden Fla¨chenintegrale des Bezugsvolumens umgewan-
delt, entsteht die integrale Form der Erhaltungsgleichung [18]∫
A
ρgujφ ·njdA =
∫
A
Γji
∂φ
∂xi
·njdA+
∫
V
SφdV. (3.17)
Darin ist der Vektor nj die jeweilige a¨ußere Fla¨chennormale. Bei der FVM wird nun
das Lo¨sungsfeld, also in diesem Fall das Katalysatorgebiet, wie in Abbildung 3.6 ge-
zeigt, in eine endliche Anzahl von kleinen Kontrollvolumina aufgeteilt, die jeweils durch
ihren Schwerpunkt (P ) repra¨sentiert werden. In jedem dieser Schwerpunkte sind die
Zustandsvariablen TP ,ωP , usw. deﬁniert, die auch als Mittelwerte u¨ber die einzelnen
Kontrollvolumina angesehen werden ko¨nnen. Ebenfalls sind hier die Strukturparameter
P und dP deﬁniert, welche die Variablen in der Optimierung darstellen sollen. Deren An-
zahl ist damit also direkt abha¨ngig von der Anzahl der Kontrollvolumina. Die Gleichung
3.17 wird fu¨r die Diskretisierung nun auf jedes Kontrollvolumen angewandt und Lo¨sun-
gen bzw. Na¨herungen werden fu¨r die einzelnen Integrale gefunden. Dabei treten zwei
verschiedene Integrale, na¨mlich Volumen- und Fla¨chenintegrale auf, die jeweils anders
behandelt werden mu¨ssen.
Das Volumenintegral la¨sst sich am einfachsten durch eine Mittelung u¨ber das Kon-
trollvolumen, a¨hnlich wie bei den Zustzandsvariablen, durchfu¨hren. Mit∫
V
SφdV = S¯φΔVP ≈ Sφ,PΔVP (3.18)
entsteht eine Na¨herung mit einem Fehler O(ΔV 2). Falls die Werte innerhalb eines Kon-
trollvolumens konstant sind oder nur sehr kleine Schwankungen besitzen, ist dies sogar
die exakte Lo¨sung. Ein weiterer Vorteil dieser Lo¨sung ist, dass alle Zustandsvariablen
bereits auf dem Punkt P deﬁniert sind, und somit keine Interpolationen no¨tig sind. Bei
stark schwankenden Werten lassen sich jedoch u¨ber die Einbeziehung der Nachbarpunkte
(E,W,N,S fu¨r 2D) genauere Lo¨sungen ﬁnden; fu¨r das vorliegende Problem soll jedoch die
Na¨herung nach Gleichung 3.18 als ausreichend angesehen werden.
Bei der Betrachtung aus Sicht der FVM repra¨sentieren die Fla¨chenintegrale die Summe
aller Flu¨sse u¨ber die Systemgrenzen des Kontrollvolumens. Fu¨r die zweidimensionale
44
3 Methodenentwicklung
Diskretisierung in Abbildung 3.6 ergeben sich die konvektiven Flu¨sse zu∫
A
ρgujφ ·njdA = (ρguzφ)eAe − (ρguzφ)w Aw
+ (ρguyφ)nAn − (ρguyφ)sAs
(3.19)
und die diﬀusiven Flu¨sse zu∫
A
Γji
∂φ
∂xi
·njdA =
(
Γzz
∂φ
∂z
)
e
Ae −
(
Γzz
∂φ
∂z
)
w
Aw
+
(
Γxx
∂φ
∂x
)
n
An −
(
Γxx
∂φ
∂x
)
s
As.
(3.20)
Die Gleichungen 3.19 und 3.20 stellen fu¨r die in Abbildung 3.6 gezeigte Triangulierung die
exakte Lo¨sung der Integrale dar. Allerdings mu¨ssen die einzelnen Flu¨sse fu¨r die Fla¨chen
deﬁniert werden, da diese dort in der Regel nicht bekannt sind. Fu¨r die konvektiven Flu¨sse
mu¨ssen die Werte der Zustandsvariablen an den Fla¨chen geeignet interpoliert werden.
Ha¨uﬁg angewandt werden hier z.B. das Upwind-Verfahren, Lineare Interpolation oder
das QUICK-Verfahren [18]. Da fu¨r das Optimierungsverfahren das Stro¨mungsfeld bereits
bekannt ist und damit numerisch unkritisch, wird hier das einfache Upwind-Verfahren
verwendet. Bei bekannter Stro¨mungsgeschwindigkeit an der Wand (e) wird der Wert fu¨r
φe als Beispiel durch
φe =
{
φP fu¨r (ρguz)e > 0;
φEfu¨r (ρguz)e < 0
(3.21)
berechnet. Fu¨r die diﬀusiven Flu¨sse mu¨ssen die Gradienten an den Fla¨chen berechnet
werden, was am einfachsten durch eine lineare Interpolation geschieht. Damit wird der
Gradient dort durch(
∂φ
∂z
)
e
≈ φE − φP
xE − xP (3.22)
bestimmt. Da fu¨r die Optimierung der Transportkoeﬃzient Γ von besonderem Interesse
ist und variabel hinsichtlich des Ortes ist, muss auch dieser geeignet interpoliert werden.
Hierfu¨r wird das harmonische Mittel
Γe =
ΓEΓP
ΓE + ΓP
(3.23)
verwendet, wobei von einem a¨quidistanten Gitter ausgegangen wird. Fu¨r die einzel-
nen Terme existieren noch eine Reihe weiterer Verfahren zur Lo¨sung bzw. zur Anna¨he-
rung der Lo¨sung, die zum Beispiel in [18] nachzulesen sind. Die hier beschriebenen Me-
thoden wurden fu¨r die Erstellung des Optimierungsmodells benutzt, welches sich nun
mit Beru¨cksichtigung der entsprechenden Randbedingungen durch das nichtlineare Glei-
chungssystem
Aφ
(
, dP
)
· φ = bφ
(
, dP
)
(3.24)
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fu¨r die Transportgro¨ße φ darstellen la¨sst. Die Anzahl der Gleichungen entspricht da-
bei der Anzahl der Kontrollvolumina im Lo¨sungsgebiet, also dem Katalysator. Fu¨r die
tatsa¨chlichen Gleichungen ergeben sich entsprechend die Systeme
AT
(
, dP
)
· T = bT
(
, dP
)
(3.25)
fu¨r die Energiebilanz bzw.
Aωi
(
, dP
)
· ωi = bωi
(
, dP
)
(3.26)
fu¨r die Bilanz der Spezies i. Mit Hilfe dieses Modells la¨sst sich nun auch die Zielfunktion
Gleichung 3.10 fu¨r das numerische Verfahren deﬁnieren als
minimieref
(
, dP
)
=
∥∥∥T − Topt∥∥∥ . (3.27)
Als Optimierungsparameter ko¨nnen bei diesem Problem entweder Strukturparameter
wie die Porosita¨t  = f(x) und die mittlere Porengro¨ße dP = f(x) gewa¨hlt werden
oder direkt funktionelle Parameter wie die eﬀektive Wa¨rmeleitfa¨higkeit λEff = f(x)
und die volumetrische Oberﬂa¨che SV = f(x). Letztenendes mu¨ssen diese aber wieder
geeignet auf Strukturparameter u¨bertragen werden, um dann die unter den gegebenen
Nebenbedingungen optimale Struktur bestimmen zu ko¨nnen.
Das soeben aufgestellte Modell werden wir als
”
NLP2D“ bezeichnen;
”
NLP“ steht fu¨r
”
Nichtlineare Programmierung“ und
”
2D“ fu¨r die Zweidimensionalita¨t. Da viele Optimie-
rungsdurchla¨ufe nicht unbedingt die Lo¨sung eines zweidimensionalen Problems beno¨ti-
gen, wurde in a¨hnlicher Weise auch ein eindimensionales Modell erstellt, welches wir im
weiteren als
”
NLP1D“ bezeichnen werden.
Die Lo¨sung des Optimierungsproblems erfolgt mit dem ProgrammpaketMatlab, wel-
ches bereits eine Reihe von Methoden fu¨r die Behandlung von NLPs bereitstellt. Fu¨r die
Lo¨sung des hier beschriebenen Problems werden vor allem die Liniensuchmethode und
zum Teil auch die Trust-Region-Dogleg-Methode eingesetzt. Beide Methoden basieren
im Wesentlichen auf der Newton-Raphson-Methode. Die erste ist dabei etwas einfacher
und liefert lokale Minima. Die zweite Methode kann auch globale Minima berechnen,
dafu¨r ist jedoch die a priori-Bestimmung des Gradienten notwendig, was nicht fu¨r alle
Optimierungsschritte sinnvoll ist.
3.3 Experimenteller Teil
3.3.1 Aufbau des Laborreformers
Der prinzipielle Versuchsaufbau sowohl fu¨r die Versuche zu den Sauerstoﬀzufuhrmembra-
nen als auch fu¨r die Katalysatorversuche ist in Abbildung 3.7 dargestellt. Dieser Aufbau
variiert fu¨r die einzelnen Versuche nur geringfu¨gig und kann daher umfassend in einem
Kapitel behandelt werden. Die A¨nderungen zu der hier beschriebenen Anlage werden
dann an entsprechender Stelle im Ergebnisteil beschrieben.
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Abb. 3.7: Grundlegender Versuchsaufbau fu¨r die autotherme Dampf-Reformierung
Im Wesentlichen besteht die Anlage aus den Versorgungseinrichtungen, dem Refor-
merblock und einer nachgeschalteten Analytik, die bei den Versuchen extern, also nicht
in der Anlage integriert, durchgefu¨hrt werden musste. Die benutzten Ausgangsstoﬀe wa-
ren Methan (Methan 3.5 von Linde AG) aus einer 10 L Stahlﬂasche, Druckluft aus der
UFT-Hausversorgung sowie destilliertes Wasser. Die beiden Gase wurden u¨ber zwei Mas-
senﬂussregler (FMA2600-A, 2 bzw. 5 SLPM) bereitgestellt, die hier die Bezeichnungen
MFC1 fu¨r die Luftversorgung und MFC2 fu¨r den Methanstrom tragen. Das Wasser wurde
u¨ber eine volumenstromgesteuerte Spritzenpumpe (BBrown) gefo¨rdert und anschließend
mit einem elektrischen Heizgera¨t verdampft und vorgewa¨rmt. Dort werden ebenfalls die
beiden Gase vorgewa¨rmt, so dass diese zusammen mit dem Wasserdampf mit einer Tem-
peratur von etwa 450 ◦C durch die Rohrleitungen Richtung Reformer stro¨men, wo sie
dann in einer Mischkammer auf die Betriebstemperatur von ca. 600 ◦C gebracht werden.
Der Vorwa¨rmer und Verdampfer wird elektrisch u¨ber Heizpatronen der Firma HORST
GmbH betrieben und die Ausgangstemperatur mit dem Regler HT-MTC1 der gleichen
Firma eingestellt. Der Reformer selbst ist eine Eigenkonstruktion und in Abbildung 3.8
in verschiedenen Ansichten dargestellt. Die Reaktanden gelangen durch die Einlasso¨ﬀ-
nungen (links) zuna¨chst in eine Mischkammer, um von dort u¨ber einen Stro¨mungsgleich-
richter (nicht im Bild dargestellt) in die Reaktionskammer zu stro¨men. Danach werden
die Gase wieder u¨ber einen Stro¨mungsgleichrichter, der jedoch hauptsa¨chlich zur Begren-
zung des Reaktorraumes dient, zur Auslasso¨ﬀnung (rechts) geleitet. Fu¨r die Messung des
Temperaturproﬁls sind entlang des Reformers Aufnahmen fu¨r die Thermoelemente (oben
und unten) angebracht. Ebenfalls in Abbildung 3.8 erkennbar ist der eine Teil der Auf-
nahme fu¨r eine Membran. Diese ﬁndet sich an beiden Seiten des Reformers (oben und
unten). Der Gegenpart dieser Aufnahme wird durch einen Deckel realisiert, in den eine
Durchstro¨mkammer integriert ist, um u¨ber die Membran zum Beispiel Luft zufu¨hren zu
ko¨nnen. Die beiden Deckel werden mit dem Reformer fest verschraubt, und auch die
Thermoelementaufnahmen werden u¨ber Verschraubungen realisiert, so dass der Refor-
mer bis auf die Einlass- und Auslasso¨ﬀnungen gegenu¨ber der Umwelt abgedichtet ist.
Um den Reformer und damit die einstro¨menden Gase auf die no¨tige Betriebstempera-
tur zu bringen, wird der Reformer mit einem ﬂexiblen Heizband der Firma Winkler um-
wickelt. Dieses wird mit einem Temperaturregler der gleichen Firma betrieben. Um den
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Abb. 3.8: Konstruktionszeichnung des Laborreformers ohne Membrandeckel: Draufsicht, Seiten-
und Vorderansicht
Aufheizvorgang zu beschleunigen und die spa¨teren Experimente bei anna¨hernd adiabater
Betriebsfu¨hrung durchfu¨hren zu ko¨nnen, wird der Reformer zusammen mit dem Heiz-
band und den Zufuhrleitungen vom Vorwa¨rmer mit Gewebevlies und Keramikba¨ndern
geda¨mmt. Die Analyse der Austrittsgase wird extern vorgenommen. Dazu werden die
Gase auf ca. 80 ◦C heruntergeku¨hlt und das Wasser durch zwei Ku¨hlfallen entfernt.
3.3.2 Materialien
Herstellung der Katalysatoren
Fu¨r die durchgefu¨hrten Experimente wurden zwei verschiedene Arten von Katalysato-
ren verwendet. Bei den Versuchen mit den Sauerstoﬀzufuhrmembranen kamen die VOC-
Oxidationskatalysatoren PPt-47 der Firme Stonemill zum Einsatz. Diese Pt-beschichte-
ten Al2O3-Pellets erwiesen sich als ausreichend temperaturbesta¨ndig und hatten einen
durchschnittliche Kugeldurchmesser von etwa dPellet = 5 mm. Fu¨r die Katalysatorver-
suche wurden dann eigene Katalysatoren entwickelt und hergestellt. Die Tra¨gerstruktur
wurde dabei durch einen Al2O3-Schaum mit verschiedenen Porengro¨ßen bereitgestellt
und mit Nano-Platinpartikeln beschichtet.
Die Herstellung der Schaumstrukturen erfolgte in Zusammenarbeit mit dem Insti-
tut fu¨r keramische Werkstoﬀe und Bauteile (CERAMICS) an der Universita¨t Bremen
durch autarke Scha¨umung mit dem LAPES(Low Alcane Phase Emulsiﬁed Alumina
Suspension)-Verfahren [4]. Dabei wurde zuna¨chst eine keramische Suspension aus destil-
liertem Wasser und α−Al2O3 Pulver (CT 3000 SG der Firma Alcoa mit 500 nm Partikel-
gro¨ße) hergestellt. Um eine stabile Suspension zu erreichen, wurde ein Dispergiermittel
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Tab. 3.2: Gemessene Werte der Struktur der Scha¨ume, die als Kata-
lysatortra¨ger eingesetzt werden sollen [53]
Poren- Fenster- Totale BET-
Nr. gro¨ßen weiten Porosita¨t Oberﬂa¨che
(mm) (mm) (%) (m2/g)
1 0, 889± 0, 265 0, 352± 0, 223 81, 86 0, 7268
2 1, 668± 0, 506 0, 499± 0, 129 94, 11 0, 6169
3 1, 958± 0, 438 0, 557± 0, 288 96, 59 −
4 1, 966± 0, 275 0, 709± 0, 310 97, 82 0, 4049
5 2, 076± 0, 569 0, 763± 0, 266 98, 29 −
6 2, 114± 0, 361 0, 798± 0, 395 98, 60 −
(Dolapix CE 64 der Firma Zschimmer & Schwarz) zugesetzt und 20 min bei 1500 rpm
geru¨hrt (Dispermat LC, VMA Getzmann GmbH). Diese Suspension wurde dann mit
einem Tensid (Lutensid AS 2230) und verschiedenen niedrigen Anteilen Hexan (2.75, 3,
5, 8 and 10 %) vermischt, um eine Emulsion zu erzeugen. Ebenfalls unter der Verwen-
dung eines Dispergiermittels wurde diese dann etwa 2 min. bei 2500 rpm geru¨hrt. Die
so erzeugte Emulsion wurde dann in eine Form gegossen, welche in ihren Abmaßen dem
spa¨teren Katalysator entspricht (etwas gro¨ßer, um spa¨tere Schrumpfungen ausgleichen
zu ko¨nnen), und unter kontrollierter Atmospha¨re bei verschiedenen Feuchtigkeiten fu¨r ei-
nige Stunden gelagert. In dieser Zeit vollzug sich der Scha¨umungsprozess, und nach dem
Trocknen entsteht ein relativ stabiler Gru¨nko¨rper. Dieser wurde dann zwei Stunden bei
1550 ◦C gesintert. Die fertigen Tra¨gerstrukturen wurden dann am Institut fu¨r angewand-
te und physikalische Chemie (IAPC) der Universita¨t Bremen mit Nano-Platinpartikeln
beschichtet.
Herstellung der Sauerstoﬀzufuhrmembranen
Die Basismembranen, aus denen die Sauerstoﬀzufuhrmembranen hergestellt wurden, ent-
standen ebenfalls in Kooperation mit dem Institut fu¨r keramische Werkstoﬀe und Bau-
teile an der Universita¨t Bremen durch autarke Scha¨umung. Diese wurden nun nach dem
sogenannten HAPES(High Alcane Phase Emulsiﬁed Alumina Suspension)-Verfahren [3]
hergestellt. Dabei ist der erste Schritt die Herstellung einer stabilisierten Suspension
aus Aluminiumoxidpulver (Alcoa CT 3000 SG) und deionisiertem Wasser mit Dolapix
CE-64 als elektrosterisches Dispersionsmittel. Nach einer Entfernung von unerwu¨nsch-
ten Blasen aus der Suspension wird diese mit einem langkettigen Alkan (hier Dekan)
vermischt und mit einen Tensid versetzt. Durch die Ru¨hrgeschwindigkeit und die damit
verbundenen Scherkra¨fte bei der Herstellung der Emulsion werden die Alkanpartikel-
gro¨ßen eingestellt. Bei diesem Verfahren entsprechen die Alkanpartikelgro¨ßen in etwa
den spa¨teren Porengro¨ßen in der Membran.
Fu¨r diese Arbeit wurden vier Membranen mit unterschiedlichen Porengro¨ßen und dar-
aus resultierend unterschiedlichen Permeabilita¨ten hergestellt. Die Eigenschaften dieser
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Tab. 3.3: Porengro¨ßen und Porosita¨ten der verwendeten Basismembranen fu¨r die
Sauerstoﬀzufuhrmembranen [4,27]
Ru¨hr- Poren- Totale Oﬀene Geschlossene
geschwindigkeit gro¨ßen Porosita¨t Porosita¨t Porosita¨t
(rpm) (μm) (%) (%) (%)
800 20, 74± 1, 2 77, 8± 0, 6 71± 1, 7 6, 8
1500 9, 04± 0, 54 78, 8± 0, 2 78, 5± 0, 6 0, 3
1800 6, 21± 0, 52 78, 8± 0, 05 78, 1± 0, 2 0, 7
2500 5, 44± 0, 02 77, 6± 0, 3 77, 2± 0, 1 0, 4
Basismembranen sind in Tabelle 3.3 aufgefu¨hrt. Zur Unterscheidung der Membranen
wurde die Ru¨hrgeschwindigkeit bei der Herstellung der Emulsionen von 800 bis 2500 rpm
(Umdrehungen pro Minute) variiert, wodurch Porengro¨ßen im Bereich von ≈ 20− 5 μm
erreicht wurden. Diese wurden an planaren Bildausschnitten an der Oberﬂa¨che der Mem-
branen gemessen und nach der
”
linear intercept method“ mit dem Programm der TU
Darmstadt berechnet. Der mittlere Durchmesser d50 wurde pro Membran an drei ver-
schiedenen Stellen der Membran aus der kumulativen Porengro¨ßenverteilung bestimmt.
Die oﬀenen sowie die totalen Porosita¨ten wurden u¨ber das Archimedesprinzip bestimmt
und lagen fu¨r die verwendeten Membranen um ≈ 78 % fu¨r die totale Porosita¨t, die nur
geringfu¨gig von der oﬀenen Porosita¨t abwich.
3.3.3 Durchfu¨hrung der Experimente
Bestimmung der Permeabilita¨t
Um die Permeabilita¨ten der Basismembranen (vgl. Kapitel 3.3.2) zu bestimmen, wurden
Durchﬂusskurven in Abha¨ngigkeit vom Druckunterschied auf beiden Seiten der Membran
mit dem Topas PSM 165 [58] am Zentrum fu¨r angewandte Raumfahrttechnologie und
Mikrogravitation (ZARM) aufgenommen. Die Membranen wurden in den Probenhalter
eingespannt und abgedichtet. Der Diﬀerenzdruck wurde dann kontinuierlich von 0 bis
auf 1 bar erho¨ht und der resultierende Massenﬂuss durch die Membran gemessen.
Um die Koeﬃzienten aus Gleichung 2.6 zu ermitteln, wurden die Daten entsprechend
mit dem Modell angepasst. Die Messungen wurden hier mit Luft, also mit einem kom-
pressiblen Medium durchgefu¨hrt, da dieses auch der spa¨teren Anwendung im Reformer
eher entspricht. Dies erforderte allerdings einige Anpassungen des Darcy-Forchheimer-
Ansatzes, der in der Regel fu¨r inkompressible Medien verwendet wird. Dies bedeutet,
dass alle dichteabha¨ngigen Gro¨ßen auf einen Referenzzustand (TRef und pRef ) bezogen
werden mu¨ssen. Damit la¨sst sich der Volumenﬂuss zu
V˙ =
pRef
p¯
T
TRef
V˙Ref (3.28)
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bestimmen, wobei der mittlere Druck
p¯ =
pi + po
2
(3.29)
sowie die Raumtemperatur von T = 295 K verwendet wurden. In Gleichung 3.29 be-
zeichnet pi den Druck auf der Seite der Membran, die mit Druck beaufschlagt wurde
und po den Druck auf der gegenu¨ber liegenden Seite. Dieser war in dem vorliegenden
Aufbau mit dem Umgebungsluftdruck po = 1, 010 bar identisch. Bezieht man den Vo-
lumenﬂuss auf die durchstro¨mte Querschnittsﬂa¨che von A = 0, 95 cm2, erha¨lt man die
Darcy-Geschwindigkeit
uD =
V˙
A
= 2
pRef
(pi + po)
T
TRef
V˙Ref
A
= 2
pRef
(pi + po)
T
TRef
uRef . (3.30)
Die Transporteigenschaften des Fluids, also die Viskosita¨t μL und die Dichte ρL der Luft,
wurden bei Raumtemperatur und dem mittleren Druck bestimmt. Fu¨r die Viskosita¨t
wurde die empirische Gleichung
μL =
(
4, 39195 · 10−6 + 4, 7 · 10−8 T
K
)
Pas (3.31)
verwendet und fu¨r die Berechnung der Dichte das ideale Gasgesetz
ρ¯L =
(pi + po)
2RLT
(3.32)
verwendet mit RL als spezielle Gaskonstante fu¨r Luft. Beru¨cksichtigt man nun, dass
Δp = pi − po sowie Gleichungen 3.28 bis 3.32, so la¨sst sich Gleichung 2.6 zu
(pi − po)
l
=
μL
K
2
pRef
(pi + po)
T
TRef
uRef +
(pi + po)
2RLTcF
(
2
pRef
(pi + po)
T
TRef
uRef
)2
(3.33)
umformen. Wenn nun die Bedingungen an der Außenseite der Membran als Referenz-
bedingungen gewa¨hlt werden, also pRef = po und TRef = T , und diese als ausreichend
konstant fu¨r den Zeitraum der Messungen angesehen werden, reduziert sich Gleichung
3.33 zu
(pi − po)
2l
=
μL
K
po
(pi + po)
uRef +
(pi + po)
RLTRefcF
(
2
po
(pi + po)
uRef
)2
bzw. zu
(pi − po)2
2lpo
=
μL
K
uRef +
ρRef
cF
u2Ref . (3.34)
Die Gleichung 3.34 wurde auch von Innocentini [29] vorgeschlagen, um die Permeabilita¨t
von Scha¨umen mit kompressiblen Medien zu messen. Auf der rechten Seite der Gleichung
beﬁnden sich nun keine dichteabha¨ngigen Gro¨ßen mehr. Die Referenzgeschwindigkeit
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la¨sst sich direkt aus dem gemessenen Massenﬂuss bestimmen, muss aber zuna¨chst durch
V˙Ref =
pStd
pRef
TRef
TStd
V˙Mess (3.35)
in den Referenzzustand u¨berfu¨hrt werden.
Versuche zur autothermen Dampf-Reformierung
Bei allen Versuchen wurde gleichermaßen vorgegangen, da die durchzufu¨hrenden Expe-
rimente sich gro¨ßtenteils a¨hneln. Dabei wurde der Reformer zuna¨chst auf etwa 600 ◦C
aufgeheizt und diese Temperatur wa¨hrend den Experimenten beibehalten, um mo¨glichst
konstante Bedingungen fu¨r die Reaktorwandung zu erzielen. Die einzelnen Stoﬀstro¨me
wurden vor dem Zusammentreﬀen in der Mischkammer auf etwa 450 ◦C aufgeheizt
bzw. verdampft und aufgeheizt. Als Gesamtmassenstrom fu¨r die Ausgangsbasis wur-
de hier m˙Ges. = 1 · 10−5 kg/s gewa¨hlt bei molaren Verha¨ltnissen der Ausgangsstoﬀe von
O2/CH4 = 0, 379 und H2O/CH4 = 1, 621. Fu¨r das erste Fallbeispiel wurde der Luftstrom
variabel durch ein Ventil in zwei Stro¨me geteilt, wovon einer in die Mischkammer fu¨hrt
und der andere zur Membran. Das resultierende Temperaturproﬁl wurde aufgezeich-
net und ausgewertet fu¨r Bereiche, die la¨nger als 30 s bei einem Gleichgewichtszustand
verharrten. Bei den betreﬀenden Versuchen wurde jeweils die Zusammensetzung der
Produkte durch Gaschromatographie ermittelt und der Umsatz und die Selektivita¨ten
bestimmt. Der Umsatz wurde dabei auf das Methan bezogen und nach
UCH4 =
n˙0CH4
− n˙LCH4
n˙0CH4
(3.36)
berechnet. Ebenso wurde die Selektivita¨t des Zielproduktes Wasserstoﬀ auf den Methan-
Umsatz bezogen und durch
SH2 =
n˙LH2
n˙0CH4
− n˙LCH4
(3.37)
bestimmt. Je nachdem, fu¨r welchen Einsatz der hergestellte Wasserstoﬀ bestimmt ist,
muss auch die Selektivita¨t des Kohlenmonoxids beru¨cksichtigt werden, die hier durch
SCO =
n˙LCO
n˙0CH4
− n˙LCH4
(3.38)
deﬁniert werden soll. Soll der Wasserstoﬀ zum Beispiel in PEM-Brennstoﬀzellen verwen-
det werden, muss das CO mo¨glichst entfernt werden, daher ist fu¨r solche Anwendungen
eine niedrige CO-Selektivita¨t anzustreben. In anderen Fa¨llen wie zum Beispiel der Me-
thanolproduktion kann eine ho¨here Selektivita¨t von Kohlenmonoxid dagegen von Vorteil
sein, da hier ein Gemisch aus H2 und CO, auch Syngas genannt, den Ausgangsstoﬀ dar-
stellt.
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4 Ergebnisse und Diskussion
4.1 Vergleich der Modelle
Die in Kapitel 3 entwickelten und vorgestellten Modelle enthalten zum Teil starke Ver-
einfachungen in Bezug auf die Beschreibung der Vorga¨nge im Katalysator. Auf diese
soll nun hier kurz eingegangen werden, bevor die Ergebnisse aus den beiden Fallbei-
spielen pra¨sentiert werden. Zusammenfassend sind die verwendeten Modelle mit ihren
wichtigsten Eigenschaften in Tabelle 4.1 noch einmal dargestellt.
In Abbildung 4.1 ist das Temperaturfeld im Katalysator gezeigt, welches mit dem
Programm OpenFOAM mit dem Modell PDE2D berechnet wurde. Deutlich lassen sich
die schon bekannten Reaktionszonen auch hier erkennen. Im Eingangsbereich formiert
sich eine Zone mit sehr hohen Temperaturen, die kurz danach wieder stark abfallen,
bis diese einen Gleichgewichtszustand erreicht haben. Diese Rechnung stellt fu¨r die wei-
teren Simulationen in diesem Kapitel und insbesondere fu¨r das zweite Fallbeispiel, der
Katalysatoroptimierung, den Ausgangszustand dar. Die verwendeten Parameter fu¨r die
Simulation ﬁnden sich in Tabelle 4.2. An den Stellen in diesem Kapitel, wo die Para-
meter gea¨ndert wurden, wird direkt darauf hingewiesen. Die angegebenen Werte fu¨r die
Kugelschu¨ttung werden dabei fu¨r das erste Fallbeispiel verwendet, um die Vergleichbar-
keit mit den Experimenten zu gewa¨hrleisten. Die Werte fu¨r die Schaumkatalysatoren
kommen dann im zweiten Fallbeispiel zum Einsatz.
Abb. 4.1: Temperaturfeld im Reformer ohne Verwendung einer Sauerstoﬀzufuhrmembran und
mit nicht-gradiertem Katalysator: OpenFOAM-Simulation mit dem Modell PDE2D.
Das resultierende Temperaturproﬁl in der Mitte des Reformers aus der Basissimulation
wird in Abbildung 4.2 zusammen mit den Proﬁlen aus den vereinfachten Modellen sowie
mit dem experimentell bestimmten Temperaturproﬁl dargestellt. Um die Vergleichbar-
keit zwischen den einzelnen Modellen gewa¨hrleisten zu ko¨nnen, wurde hier einheitlich
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Tab. 4.2: Parametersatz fu¨r die Simulationen
Parameter (Einheit) Wert Parameter (Einheit) Wert
m˙(kg/s) 1.0 · 10−5 T0(◦C) 611,77
p0(Pa) 1.0133 · 105 O2/CH4 0,379
H2O/CH4 1,621 DR(m) 0,02
L(m) 0,066  0,43a bzw. 0,95b
a Bei Verwendung der Modelle fu¨r eine Kugelschu¨ttung
, b Bei Verwendung der Modelle fu¨r eine Schaumstruktur als Katalysatortra¨ger
(a) (b)
Abb. 4.2: (a) Temperaturproﬁle der verschiedenen Modelle (basierend auf Ni-Katalysator) sowie
der experimentellen Ergebnisse mit Pt-Katalysator, (b) Vergro¨ßerung der Proﬁle im
Eingangsbereich. Nz, Nx und N bezeichnen die Anzahl der Simulierten Gitterpunkte
in z-Richtung und x-Richtung bzw. die Gesamtzahl bei den 1D-Modellen.
der Parametersatz fu¨r die Schaumkatalysatoren verwendet.
Wie zu erwarten entsteht fu¨r das Modell aus der Membranoptimierung (ODE1D) der
deutlichste und ho¨chste Temperaturpeak, da hier keinerlei Wa¨rmediﬀusion beru¨cksich-
tigt wurde. Dies stellt somit gewissermaßen den
”
Worst-Case“ dar. Dass die absolute
Ho¨he des Peaks stark vom verwendeten Gitter abha¨ngt, erkennt man am Vergleich der
beiden mit diesem Modell durchgefu¨hrten Simulationen. Bei der Berechnung des durch
die schwarze durchgezogene Linie dargestellten Temperaturproﬁls wurde eine variable
Schrittweite gewa¨hlt. Dadurch wurde fu¨r den Anfangsbereich ein sehr feines Gitter ver-
wendet, welches zum Reaktorausgang hin immer gro¨ber wird. Bei der anderen Simulation
wurde eine feste Schrittweite mit N = 50 Gitterpunkten gewa¨hlt, wie sie auch bei den
meisten anderen Modellen angewandt wurde. Außer in der Ho¨he des Temperaturpeaks
ergeben sich zwischen diesen beiden Modellen jedoch keine Unterschiede.
Wird die Wa¨rmeleitung beru¨cksichtigt, ergeben sich deutlich moderatere Temperatur-
verla¨ufe wie bei den Simulationen mit den Modellen NLP1D und NLP2D. Dennoch ist
auch hier die Temperaturerho¨hung im Eingangsbereich des Reformers deutlich zu erken-
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nen. Dabei fa¨llt jedoch auf, dass sich das Temperaturmaximum nun weiter im Inneren des
Reformers beﬁndet. Dieses liegt fu¨r beide NLP-Modelle etwa an der Position z = 3 mm,
wa¨hrend beim Modell ODE1D direkt am Eingang des Reformers, also im ersten Gitter-
punkt, die ho¨chste Temperatur berechnet wurde. Wie spa¨ter im Kapitel 4.3 noch gezeigt
wird, lassen sich diese Unterschiede direkt auf den Einﬂuss der eﬀektiven Wa¨rmeleitfa¨hig-
keit zuru¨ckfu¨hren, welche bei Schaumstrukturen in diesem Temperaturbereich zwischen
1 und bis etwa 10 W/(mK) liegen ko¨nnen. Mit dem in Tabelle 4.2 angegebenen Pa-
rametersatz ergab sich bei den Simulationen eine mittlere eﬀektive Wa¨rmeleitfa¨higkeit
von ca. 5 W/(mK). Insgesamt unterscheiden sich die errechneten Temperaturproﬁle mit
den beiden NLP-Modellen nur sehr wenig. Die Temperatur aus der Simulation mit dem
zweidimensionalen Modell (NLP2D) liegt beim Maximum etwas unterhalb der Tempe-
ratur des Modells NLP1D, wa¨hrend sie dann zum Reformerausgang etwas daru¨ber liegt.
Dieser Eﬀekt war zu erwarten, da durch die Beru¨cksichtigung der zweiten Dimensi-
on eine zusa¨tzliche Wa¨rmeleitungskomponente auftaucht. Die Randbedingungen an den
Seitenra¨ndern des Reformers wurden hier durch konstante Temperaturen realisiert, da
dies dem experimentellen Aufbau am ehesten entspricht. Damit wirkt dieser Randein-
ﬂuss u¨ber die zweite Wa¨rmeleitungskomponente auch auf das Temperaturproﬁl, obwohl
dieser Einﬂuss in der Mitte des Reformers nur noch sehr gering ist.
Ein a¨hnliches Verhalten ﬁndet sich auch bei dem nicht vereinfachten Modell PDE2D,
welches in dem Programmsystem OpenFOAM verwendet wurde. Der damit berechnete
Temperaturverlauf entspricht im Wesentlichen dem der NLP-Modelle, besitzt jedoch an
einigen Punkten noch Unterschiede zu diesen. So liegt das Temperaturmaximum noch
etwas weiter im Inneren des Reformers bei der Position z = 5 mm und die Temperatur
zum Reaktorausgang hin, also die Gleichgewichtstemperatur, ist um etwa 6 K ho¨her.
Diese Unterschiede kommen hauptsa¨chlich durch die verschiedenen Diskretisierungsver-
fahren der Modelle zustande. Vor allem die Diskretisierung des konvektiven Flusses bzw.
die dadurch entstehenden Fehler wirken sich hier aus, da schon geringe Abweichungen
des Gesamtmassenstromes Auswirkungen auf das Temperaturverhalten haben.
Die Abweichung in der Gleichgewichtstemperatur von den NLP-Modellen ist noch
deutlich ausgepra¨gter bei der Simulation mit dem ODE-Modell. Dieser Unterschied
la¨sst sich jedoch nicht mehr direkt auf die fehlende Wa¨rmeleitung bei diesem Modell
zuru¨ckfu¨hren. Viel mehr fu¨hrt die Behandlung als Anfangswertproblem dazu, dass In-
formationen u¨ber die ra¨umlichen Abla¨ufe im Reformer ausschließlich u¨ber die Eingangs-
randbedingungen erfolgen. Speziell fu¨r die Energiegleichung kann dieser Informations-
verlust zu Ungenauigkeiten fu¨hren. Bei zusa¨tzlich fehlenden Diﬀusionstermen fu¨hrt dies
in diesem Fall dazu, dass der energetische Gleichgewichtszustand sehr fru¨h (ra¨umlich im
Reformer) einsetzt.
Trotz der Unterschiede vor allem zwischen dem Anfangswertmodell (ODE1D), welches
fu¨r das erste Fallbeispiel verwendet wurde, und den Randwertmodellen (NLP1D, NLP2D
und PDE2D), die bei der Katalysatoroptimierung zum Einsatz kommen, ko¨nnen die
wichtigsten Merkmale des Temperaturproﬁls, der Temperaturerho¨hung im Eingangsbe-
reich und der Einteilung der verschiedenen Temperaturzonen von allen Modellen wieder-
gegeben werden. Auch unsere gemessenen Temperaturdaten zeigen einen a¨hnlichen Ver-
lauf, wobei der eigentliche Temperaturpeak jedoch nicht genau aufgelo¨st werden konnte
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und die Abweichungen an allen Messpunkten von der PDE2D-Simulation konstant etwa
+40 K betragen. Diese Abweichungen kommen durch Unterschiede im experimentellen
Aufbau zu den idealisierten Simulationen zustande. So wurde den Simulationen ein Ka-
talysatorsystem aus Ni zugrunde gelegt, fu¨r das die kinetischen Parameter, aber keine
ATR-Daten vorlagen, wa¨hrend bei den Experimenten ein Pt-haltiger Katalysator ver-
wendet wurde, welcher versta¨rkt die Oxidationsprozesse unterstu¨tzt. Desweiteren wurde
der Reformer mit einer elektrischen Heizung versehen, um die isotherme Temperatur an
den Reaktorwa¨nden aufrecht zu erhalten und den Wa¨rmeaustausch mit der Umgebung
auf ein Minimum zu reduzieren. Und im Experiment muss natu¨rlich noch die dritte Di-
mension beru¨cksichtigt werden, in welcher ebenfalls Wa¨rmeaustausch stattﬁnden kann.
4.2 Ergebnisse der Sauerstoﬀzufuhrmembran
4.2.1 Auswahl und Auslegung des Reglers
Das wichtigste Kriterium fu¨r die Auswahl und Auslegung des Reglers, der als Optimie-
rungsmethode fu¨r die Berechnung der Permeabilita¨tsverteilung einer Sauerstoﬀzufuhr-
membran benutzt werden soll, ist das Temperaturproﬁl oder genauer seine Abweichung
vom idealen Temperaturproﬁl im Reformer. Diskutiert wurde bereits, dass in dieser Ar-
beit das isotherme Temperaturproﬁl, also eine konstante Temperatur im Reformer als
ideal angesehen wird. Um dieses Kriterium zu quantiﬁzieren, sollen hier einige Deﬁni-
tionen von wichtigen Temperaturgro¨ßen erfolgen. Zuna¨chst ist die Ho¨he einer Tempe-
raturu¨berho¨hung bei einem Sauerstoﬀu¨berschuss bzw. eines Temperaturabfalls infolge
eines Sauerstoﬀmangels entscheidend. Diese wird einfach durch das Betragsmaximum
ΔTmax := max
z
|(T (z)− Topt)| (4.1)
der Temperaturabweichung deﬁniert. Um nicht nur den Temperaturpeak, sondern auch
die Abweichung u¨ber die gesamte La¨nge des Reformers zu erfassen, deﬁnieren wir noch
den quadratischen Mittelwert der Temperaturabweichung mit
ΔTrms :=
√
1
L
∫ L
0
(T (z)− Topt)2 dz. (4.2)
Um die Vergleichbarkeit mit den Basissimulationen, also dem adiabaten sowie dem iso-
thermen Fall zu gewa¨hrleisten, muss auch die Gleichgewichtstemperatur beachtet wer-
den. Diese wurde fu¨r die Basisfa¨lle auf einen gleichen Wert von Tequ = 611, 77C gesetzt
(vgl. Kapitel 3.1.1). Da der Reformer in der Simulation so lang gewa¨hlt wurde, dass ein
Gleichgewichtszustand erreicht werden kann (vgl. Abb. 3.3), ko¨nnen wir als Gleichge-
wichtstemperaturabweichung
ΔTequ := |(T (L)− Topt)| (4.3)
die Abweichung der Ausgangstemperatur deﬁnieren.
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Wie zuvor erwa¨hnt, war fu¨r den Vergleich von adiabatem und isothermen Reaktions-
verlauf die Erreichung des Gleichgewichtszustandes erforderlich. Da durch die Regelung
wa¨hrend des gesamten Verlaufes u¨ber die Sauerstoﬀzufuhr der Gleichgewichtszustand
gesto¨rt wird, kann dieses fu¨r einen direkten Vergleich nicht mehr gewa¨hrleistet werden.
Daher werden als weitere Kriterien neben dem oben deﬁnierten ΔTequ noch die Umsatz-
rate von Methan (Gl. (3.36)) sowie die Selektivita¨ten von Wasserstoﬀ (Gl. (3.37))und
Kohlenmonoxid (Gl. (3.38)) beru¨cksichtigt. Diese sollten sich nicht deutlich von der
Ausgangsbasis unterscheiden. Außerdem wird noch der Sauerstoﬀgehalt der Austritts-
gase beru¨cksichtigt, da dort ein hoher Wert bedeutet, dass unno¨tig viel Luft durch die
mit Druckverlust behaftete Sauerstoﬀzufuhreinheit gestro¨mt ist.
Neben diesen quantitativen Kriterien muss fu¨r eine spa¨tere Realisierung der qualita-
tive Verlauf des Sauerstoﬀstroms beru¨cksichtigt werden. Wenn man die Realisierung als
Membran vornimmt, sollte klar sein, dass die Luft zwar zugefu¨hrt, nicht aber abgefu¨hrt
werden kann. Daher fu¨hren zum Beispiel hohe Schaltfrequenzen und -amplituden nicht
zum gewu¨nschten Ergebnis, auch wenn die obigen Kriterien erfu¨llt worden sind.
Als letztes Kriterium muss noch die Beschra¨nkung durch die Rechnerleistung erwa¨hnt
werden, und zwar sowohl die Schnelligkeit als auch die Speicherkapazita¨t.
Die verwendeten Regler wurden bereits in Kapitel 3.1.2 vorgestellt. Anhand der obigen
Kriterien sollen diese nun genauer untersucht und letztendlich ausgelegt werden.
Fu¨r alle Simulationen in diesem und auch in dem na¨chsten Kapitel wurden als Aus-
gangsbasis die in Tabelle (4.2) angegebenen Werte fu¨r die Parameter verwendet. Sofern
diese nicht verwendet wurden, wird dies an gegebener Stelle explizit erwa¨hnt.
Regelung mit Relay-Verhalten
Der Regler mit Relay-Verhalten ist im Prinzip ein einfacher An/Aus-Schalter fu¨r den
Sauerstoﬀstrom mit einstellbarer Hysterese (vgl. Tabelle 3.1). Steigt die Temperatur
an einer Stelle z des Reformers u¨ber einen Wert Tmax, schaltet die Membran auf den
Wert α˜(z) = 0, was bedeutet, dass kein Sauerstoﬀ an dieser Stelle stro¨men kann. Sinkt
die Temperatur dagegen unter einen Wert Tmin, schaltet die Membran auf den Wert
α˜(z) = 1, und der volle Sauerstoﬀstrom JmaxO2
steht zur Verfu¨gung. Je nachdem, wie
man die Werte Tmin und Tmax einstellt, la¨sst sich also das Hystereseintervall ΔThyst
einstellen. Sinnvollerweise wurden die Gro¨ßen fu¨r die folgenden Versuche so gewa¨hlt,
dass das Intervall symmetrisch um die optimale Temperatur Topt = 611, 77
◦C (Abb.
3.4) aufgespannt ist. Damit ergeben sich fu¨r diesen Regler zwei auszulegende Parameter:
die Gro¨ße des Hystereseintervalls sowie der maximale Sauerstoﬀstrom.
In Abbildung 4.3 ist beispielhaft die Funktion des Schalters mit einem Hysteresein-
tervall von ΔThyst = 10
◦C und einem Sauerstoﬀstrom von JmaxO2 = 0.4 mol/(m
2 s) im
Maximum dargestellt mit dem resultierenden Temperaturproﬁl im Anfangsbereich. Der
Anfangswert fu¨r die Schalteraktivita¨t ist α˜(z = 0) = 0, was zur Folge hat, dass die Oxi-
dationsreaktionen zuna¨chst nicht stattﬁnden und die Reformierung die Gesamtbilanz
bestimmt. Dadurch sinkt die Temperatur rapide auf einen Wert unter Tmin, der Schalter
schla¨gt um, und die Luft kann mit der maximalen Sta¨rke stro¨men. Die Oxidationsreak-
tionen starten jedoch daraufhin langsam, und der Temperaturabfall wird gebremst. Erst
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wenn die Sauerstoﬀkonzentration einen bestimmten Wert u¨bersteigt, schlagen die Oxi-
dationsreaktionen voll zu und verursachen eine Temperaturspitze. Bei Erreichen von
Tmax schließt der Regler dann die Luftzufuhr und die T-Spitze wird abgeschwa¨cht.
Daher ist dieser nicht so hoch wie beim adiabaten Ausgangsfall, steigt aber immer-
hin um ΔT ≈ 50 K. Daraufhin sinkt die Temperatur wieder ab, bis ein neuer Zyklus
beginnt. Durch die Abnahme der CH4-Konzentration sowie der dann ebenfalls einset-
zenden Wasser-Gas-Shift-Reaktion wird die Schwingung etwas geda¨mpft und deutlich
langsamer, bis ein konstanter Wert erreicht wird. Dieser beﬁndet sich jedoch deutlich
oberhalb der optimalen Temperatur Topt. Durch das Zusammenspiel der Dynamiken von
Reaktionen und Regler, vor allem dadurch, dass die Oxidationsreaktionen erst verspa¨tet
einsetzen und dann schneller ablaufen, als dass die endothermen Reaktionen gegensteu-
ern ko¨nnten, wird insgesamt mehr Wa¨rme erzeugt als notwendig. Dies fu¨hrt bei einem
ideal adiabaten Reaktor dazu, dass die Gleichgewichtstemperatur insgesamt auf einem
ho¨heren Niveau liegt.
Abb. 4.3: Schaltverhalten des Relay-Reglers mit Hysterese zwischen Tmin und Tmax. Bei einer
Schaltaktivita¨t von 1.0 ist die Membran
”
geo¨ﬀnet“ und Sauerstoﬀ stro¨mt durch die
Membran, bei 0.0 stro¨mt entsprechend kein Sauerstoﬀ.
Im Vergleich dazu ist in Abbildung 4.4 das Temperaturproﬁl der gleichen Regelung
ebenfalls mit einem maximalen Sauerstoﬀstrom von JmaxO2
= 0.4 mol/(m2 s), aber ohne
bzw. aus numerischen Gru¨nden mit einem sehr kleinen Hystereseintervall von ΔThyst =
0, 002 K dargestellt. Am Anfang zeigt sich das gleiche Verhalten wie mit Hysterese, da-
nach aber a¨ndert sich die Schaltfrequenz kaum, und die Schwingung ist deutlich sta¨rker
geda¨mpft. Durch das Zusammenschieben von Tmin und Tmax auf Topt reagiert die Schal-
tung direkter auf die Temperaturunterschiede. Durch die starke Da¨mpfung weicht die
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Gleichgewichtstemperatur ebenfalls nicht mehr so stark von der optimalen Temperatur
ab. In Abbildung 4.5 sind die Umsatzproﬁle fu¨r die beiden Versuche dargestellt und mit
dem adiabaten und dem isothermen Fall verglichen. Eindeutig ist hier zu erkennen, dass
beide Versuche sich eher dem isothermen Verlauf anna¨hern, was fu¨r eine gute Ausnut-
zung des Katalysators im gesamten Reformer spricht. Allerdings enden diese Verla¨ufe
nicht an dem selben Punkt wie die Ausgangssimulationen. Dies bedeutet, dass der eﬀek-
tiv erreichte Umsatz fu¨r den Fall ohne Hysterese deutlich niedriger ausfa¨llt und fu¨r den
Fall mit Hysterese etwas ho¨her als in den Vergleichsverla¨ufen. Da wie oben angesprochen
noch weitere quantitative Kriterien beru¨cksichtigt werden mu¨ssen wie z.B. die Selekti-
vita¨ten von H2 und CO, bedeutet ein ho¨herer Umsatz nicht automatisch ein besseres
Ergebnis. Hier entsteht ein ho¨herer Umsatz durch die ho¨here Gleichgewichtstemperatur.
Abb. 4.4: Temperaturproﬁle bei Verwendung des Relay-Reglers mit und ohne Hysterese im Ver-
gleich zum isothermen Reaktionsverlauf
Da diese Art der Regelung nur zwischen zwei Zusta¨nden unterscheidet, na¨mlich dem
oﬀenen Zustand mit einem bestimmten Sauerstoﬀstrom und dem geschlossenen Zustand,
la¨sst sich der Relay-Schalter zum Beispiel durch eine Membran auch technisch reali-
sieren. Fu¨r den aktiven Bereich wird eine durchla¨ssige oﬀenporige Membran beno¨tigt,
welche durch eine bestimte Permeabilita¨t den richtigen Sauerstoﬀanteil druckgetrieben
zustro¨men la¨sst. Fu¨r den nicht-aktiven, also den geschlossenen Bereich wird dement-
sprechend eine nicht-durchla¨ssige Reaktorwand beno¨tigt. Diese beiden lassen sich nun
abha¨ngig von den sich ergebenen Schaltzusta¨nden kombinieren. Allerdings wird dieses
Verfahren je nach Schaltha¨uﬁgkeit aufwendiger, und im Katalysator kann dann nur di-
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Abb. 4.5: Proﬁle des CH4-Umsatzes bei Verwendung des Relay-Reglers mit Hysterese im Ver-
gleich zum isothermen bzw. adiabaten Reaktionsverlauf
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rekt an der Membran zwischen geschlossen und oﬀen unterschieden werden. Schon weni-
ge Millimeter von der Membran entfernt vermischen sich durch die starke Dispersion im
Katalysator die Luftstro¨me von verschiedenen oﬀenen Bereichen, und man erha¨lt eine
eﬀektive Permeabilita¨t der Membran an dieser Stelle, welche zwischen beiden Bereichen
liegt.
Regelung mit Saturations-Verhalten
Ebenfalls in Tabelle 3.1 ist auch der Regler mit Saturations-verhalten zu ﬁnden, welcher
eine Erweiterung des Relay-Reglers ist. Genau wie dieser schließt auch der Saturations-
Regler beim Erreichen einer einstellbaren Temperatur Tmax den Sauerstoﬀstrom auf
α = 0 und bei Unterschreiten einer ebenfalls einstellbaren Temperatur Tmin auf α˜ = 1.
Zwischen diesen beiden Zusta¨nden zeigt er jedoch nicht das typische Hystereseverhalten,
sondern regelt die Schaltaktivita¨t α˜ proportional zwischen 0 und 1 (P-Verhalten, vgl.
Tabelle 3.1). Zum Unterschied zu einem normalen Proportionalregler ist dieser allerdings
begrenzt, was dem
”
Schaltverhalten“ einer technisch realisierbaren Membran eher ent-
spricht. Dies bedeutet, Sauerstoﬀ bzw. Luft kann nur zu- aber nicht abgefu¨hrt werden,
und die maximale Zufuhr kann u¨ber den Druckunterschied und die Permeabilita¨t der
Membran mit technisch u¨blichen Werten eingestellt werden.
Die Ergebnisse dieser Regelung sind in Abbildung 4.6 in Form der Temperaturproﬁle
dargestellt. Zuna¨chst fa¨llt auf, dass sich das Proﬁl fu¨r den Fall ohne Hysterese bzw. mit
einer sehr kleinen Hysterese kaum von dem Proﬁl unterscheidet, welches durch den Relay-
Regler ohne Hysterese entstanden ist. Dies ist natu¨rlich nicht weiter verwunderlich, da
durch den Wegfall der Hysterese auch der Unterschied der beiden Regler verschwindet.
Aussagekra¨ftiger ist hier allerdings der Temperaturverlauf mit Hysterese. Hier wurde das
gleiche Hystereseintervall von ΔThyst = 10 K und der gleiche maximale Sauerstoﬀstrom
von JmaxO2
= 0.4 mol/(m2 s) gewa¨hlt wie bei den Versuchen mit dem Relay-Regler. Auch
bei dem Fall mit Hysterese ist der Verlauf deutlich geda¨mpft und besitzt eine anna¨hernd
gleichbleibende Schaltfrequenz. Auch hier endet die Gleichgewichtstemperatur mit einer
deutlichen Abweichung gegenu¨ber der optimalen Temperatur Topt von 611, 77
◦C. Au-
ßerdem sind auch hier noch deutliche Temperaturpeaks von bis zu ΔTmax > 40 K zu
erkennen. Auch die Methanumsa¨tze, die in Abbildung 4.7 zu sehen sind, deuten auf eine
eher schlechte Performance des Reglers hin. Zwar verlaufen auch hier die Umsatzproﬁle
fu¨r beide Fa¨lle eher entlang des isothermen Proﬁls, enden aber dieses Mal beide deutlich
unterhalb des Referenzumsatzes.
Die technische Realisierbarkeit dieses Regelungsverhaltens wurde zwar schon ange-
sprochen, aber fu¨r die Schwierigkeiten gelten hier in etwa die gleichen Argumente wie
fu¨r den Relay-Regler. Der Vorteil, recht einfach das Nichtstro¨men der Gase durch die
Membran durch eine Undurchla¨ssigkeit derselben zu erreichen, verliert sich mit hohen
Schaltfrequenzen im Eingangsbereich aufgrund der hohen Dispersion im Katalysator. Da
sich dadurch ohnehin eine Art gleitender Mittelung fu¨r die Permeabilita¨tsverteilung ein-
stellen wu¨rde, ko¨nnte man aufgrund der Ergebnisse auch sofort eine Mittelung anstreben
und eine Membran mit eﬀektiver Verteilung der Porosita¨t realisieren. Fu¨r die beiden bis-
her untersuchten Regelungen wurden Begrenzungen aufgestellt, die sich hauptsa¨chlich
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Abb. 4.6: Temperaturproﬁle bei Verwendung des Saturations-Reglers mit und ohne Hysterese
im Vergleich zum isothermen Reaktionsverlauf
63
4 Ergebnisse und Diskussion
aus der technischen Realisierbarkeit einer entsprechenden Membran ergaben. Da dies
fu¨r das nun angestrebte Mittelungsverfahren nicht mehr unbedingt notwendig ist und
da auch die Ergebnisse nicht wirklich zufriedenstellend waren, werden fu¨r die folgenden
Versuche klassische Regelungsstrategien wie der PID-Regler benutzt. Dieser hat dann
keine direkte Entsprechung mehr in der
”
realen Welt“, dafu¨r kann dieser den Tempera-
turverlauf eﬀektiver regeln.
Abb. 4.7: Proﬁle des CH4-Umsatzes bei Verwendung des Saturations-Reglers mit und ohne Hy-
sterese im Vergleich zum isothermen bzw. adiabaten Reaktionsverlauf
Regelung mit PID-Verhalten
Auf eine detaillierte Beschreibung der Funktionsweise eines Proportional-Integral-Diﬀe-
rential(PID)-Reglers soll hier verzichtet werden. Diese la¨sst sich in den entsprechenden
Lehrbu¨chern [6,12] oder speziell fu¨r die Verfahrenstechnik auch bei Liptk [38] nachlesen.
Der Proportionalanteil wurde bereits im vorhergehenden Artikel kurz angesprochen. Die-
ser ordnet der Temperaturabweichung direkt proportional einen Sauerstoﬀstrom zu. Im
Gegensatz zu den bisher untersuchten Regelungen la¨sst dieser Ansatz auch negative
Sauerstoﬀstro¨me zu. Das bei der Verwendung eines reinen P-Reglers resultierende Tem-
peraturproﬁl ist in Abbildung 4.8 zu ﬁnden. Hier wurde wie bei den anderen Fa¨llen ein
”
maximaler“ Sauerstoﬀstrom von JmaxO2
= 0.4 mol/(m2 s) gewa¨hlt, allerdings muss dieser
mit der jeweiligen Schaltaktivita¨t α˜(z), die jetzt nicht mehr zwischen 0 und 1 begrenzt
ist sowie mit dem Versta¨rkungsfaktor KP multipliziert werden. Die Schaltaktivita¨t folgt
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jetzt einem linearen Verlauf der Temperaturabweichung. Der Versta¨rkungsfaktor wur-
de fu¨r den in Abbildung 4.8 dargestellten Versuch mit KP = 1 eingestellt. Der Vor-
teil des P-Reglers ist sein schnelles Ansprechverhalten. Dadurch entstehen die fu¨r diese
Art der Regelung typischen Schwingungen, die hier allerdings stark geda¨mpft erkennbar
sind. Die maximale Temperaturabweichung ist hier schon deutlich reduziert und liegt
nur noch bei ΔTmax = 3, 366 K. Typischerweise resultiert aus einer solchen Regelung
eine bestimmte Abweichung des Endzustandes vom Sollwert. Eine solche Abweichung
der Gleichgewichtstemperatur von der optimalen Temperatur ist hier jedoch kaum noch
auszumachen (ΔTequ < 1E− 06 K).
Da die Abweichung vom Sollwert recht gering ist, ist eine weitere Verbesserung des
Reglers durch einen integralen Anteil nicht sinnvoll. Dieser wu¨rde zwar noch genaue-
re Ergebnisse liefern, aber die Regelung deutlich verlangsamen. Sinnvoller ist da schon
das Hinzufu¨gen eines diﬀerentiellen Anteils, da dieser auf die schnellen A¨nderungen des
Systems reagiert und die Schwingungen da¨mpfen ko¨nnte. Das resultierende Temperatur-
proﬁl ist ebenfalls in Abbildung 4.8 dargestellt. Hier sind nun keine Schwingungen mehr
zu erkennen, die maximale Temperaturabweichung betra¨gt ΔTmax = 0, 6104 K und die
Abweichung der Gleichgewichtstemperatur ΔTequ < 0, 007 K.
Abb. 4.8: Temperaturproﬁle bei Verwendung des PD-Reglers mit reiner Versta¨rkung (P = 10)
sowie mit Versta¨rkung und diﬀerentiellem Anteil (P = 10; D = 0,003)
Wie zuvor erwa¨hnt, war fu¨r diesen Regler nicht mehr eine direkte Entsprechung als rea-
le Membran entscheidend, vielmehr soll spa¨ter eine reale Membran durch die Anna¨hrung
an den tatsa¨chlich beno¨tigten Sauerstoﬀstromverlauf u¨ber eine Mittelung erreicht wer-
den. Der noch nicht gemittelte, allerdings mit einem Gla¨ttungsﬁlter gewichtete, resultie-
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rende Verlauf ist in Abbildung 4.9 dargestellt. Gezeigt ist dabei der molare Stoﬀstrom
bezogen auf die punktuelle Membranﬂa¨che entlang des Reformers. Sehr deutlich fallen
dabei drei verschiedene Bereiche auf, die sich vor allem in ihren Steigungen unterscheiden.
Zuna¨chst erscheint ein sehr hoher Sauerstoﬀstrom von etwa JO2 ≈ 446 mol/(m2 s) direkt
am Eingang des Reformers, der jedoch dann sehr schnell auf unter JO2 = 0, 5 mol/(m
2 s)
abfa¨llt. Im realen Reformer ließe sich dieser Peak recht einfach darstellen, indem man die
geeignete Memge an Sauerstoﬀ bzw. Luft zu den Reaktanden Methan und Dampf vor-
mischt. Der zweite Bereich geht etwa bis zur Reaktorla¨nge z = 0, 06 m und wird durch
einen exponentiell bis auf JO2 ≈ 0 mol/(m2 s) abfallenden Sauerstoﬀstrom gekennzeich-
net. Deﬁniert man fu¨r diesen Abfall eine Funktion
JO2(z) = C · e−m · z, (4.4)
lassen sich u¨ber ein Kurvenanpassungsverfahren die Koeﬃzienten dieser Gleichung mit
C = 0, 2216 mol/(m2 s) und m = 65, 29 /m ermitteln. Dieser Bereich ist im Hinblick auf
eine Sauerstoﬀzufuhrmembran der eigentlich interessante. Um diesen Zustrom bereit-
zustellen, wird also eine Membran mit exponentiell abfallender Permeabilita¨t beno¨tigt.
Der dritte Bereich, in dem kein Sauerstoﬀzustrom mehr stattﬁndet, ist in diesem Zu-
sammenhang weniger interessant und wird daher auch in den spa¨teren experimentellen
Versuchen nicht weiter beru¨cksichtigt. Hier ﬁndet hauptsa¨chlich die der autothermen Re-
formierung nachgeschalteten Wasser-Gas-Shiftreaktion statt, welche sich dann in einem
thermodynamischen Gleichgewicht mit der Reformierung beﬁndet.
Summiert man die Anteile des Sauerstoﬀstromes auf, erha¨lt man den kumulativen
Sauerstoﬀstrom, aus dem dann auch die jeweiligen Anteile der Bereiche am Gesamtsau-
erstoﬀstrom ersichtlich sind. In Abbildung 4.10 ist dies in Form des kumulativen Massen-
stromes dargestellt. Daraus geht hervor, dass der Massenanteil des insgesamt zugefu¨hrten
Sauerstoﬀs, der durch den hohen Anfangspeak bereitgestellt wird, etwa 17 Gew −% be-
tra¨gt. Außerdem besta¨tigt sich hier die Beobachtung aus der vorhergehenden Abbildung,
dass der Endzustand von m˙O2 = 0, 74 · 10−5 kg/s bereits bei z = 0, 06 m erreicht ist. Die-
ser Zustand entspricht dann auch der gesamten Menge an zugefu¨hrten Sauerstoﬀ, die
umgerechnet mit einen Verha¨ltnis von Sauerstoﬀ zu Methan-Anteil bei O2/CH4 = 0, 37
etwas kleiner ist als bei den Ausgangsfa¨llen.
4.2.2 Simulationsergebnisse der Sauerstoﬀzufuhrmembran
Fasst man die Ergebnisse aus dem Kapitel 4.2.1 zusammen, so kann man vor allem
zwei Resultate extrahieren. Zum einen wird ein Sauerstoﬀzufuhrverlauf beno¨tigt, der
einen exponentiellen Abfall u¨ber dem ersten Teil des Reformers bereitstellt, zum Bei-
spiel u¨ber eine oﬀenporige Membran mit entsprechender Permeabilita¨tsverteilung. Fu¨r
den weiteren Verlauf des Reformers genu¨gt eine geschlossene Membran oder einfach die
Reaktorwand, da hier kein weiterer Sauerstoﬀ hinzugefu¨gt werden muss. Zum anderen
muss ein Teil des Sauerstoﬀs bereits zu den anderen Reaktionsgasen vorgemischt wer-
den, um am Anfang genug Sauerstoﬀ zur Verfu¨gung zu stellen, um die Reaktionen zu
starten. Diese Ergebnisse, die einem eher unrealistischen Optimierungsverfahren ent-
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Abb. 4.9: Resultierender Luftstrom bei der Verwendung des PID - Reglers, ermittelt durch die
Stellwertgro¨ße bei der Optimierung
Abb. 4.10: Kumulativer Luftstrom bei der Verwendung des PID - Reglers
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stammen, mu¨ssen allerdings noch durch Simulationen u¨berpru¨ft werden sowie im Falle
einer positiven U¨berpru¨fung in Experimenten validiert werden.
U¨bertra¨gt man das in Kapitel 4.2.1 gefundene Sauerstoﬀzufuhrproﬁl auf die Permea-
bilita¨tsverteilung einer Membran anhand der Gleichung 3.2, ergibt sich das in Abbildung
4.15 gezeigte Permeabilita¨tsproﬁl. Hierbei muss jedoch noch beru¨cksichtigt werden, dass
wie bei der realen Anwendung und in den spa¨ter gezeigten Experimenten Luft anstatt
Sauerstoﬀ verwendet wird. Auch die weiteren Parameter dieser Gleichung, also vor al-
lem der Druckunterschied und die Stoﬀeigenschaften orientieren sich an den Bedingungen
fu¨r die spa¨teren Experimente. Außerdem wird hier ein Vormischungsanteil der Luft von
17 Gew −% eingestellt, der sich direkt aus den Ergebnissen zur Reglerauslegung ergibt.
Abb. 4.11: Temperaturproﬁle fu¨r die optimierte Sauerstoﬀzufuhrmembran im Vergleich mit der
isothermen bzw. adiabaten Reaktionsfu¨hrung, berechnet durch Simulationen mit dem
Modell ODE1D (ohne Regler)
Die Ergebnisse dieser Simulation sind als Vergleich des resultierenden Temperaturpro-
ﬁls mit dem adiabaten sowie dem isothermen Fall in Abbildung 4.11 dargestellt. Durch
den Einsatz einer solchen Membran la¨sst sich der Temperaturpeak zumindest in der
Simulation auf ΔTmax = 5, 5 K abmildern. Die Temperatur schwankt im Verlauf leicht
um das optimale Temperaturproﬁl und endet im Gleichgewichtszustand bei einer Ab-
weichung von ΔTequ = 0, 873 K. Damit konnte das Proﬁl aus der Reglerauslegung als
sinnvoll besta¨tigt werden und muss sich nun in der experimentellen Validierung beweisen.
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Tab. 4.3: Permeabilita¨ten und Forchheimer - Koeﬃzienten der verwendeten Basis-
membranen fu¨r die Sauerstoﬀzufuhrmembranen [4,27]
Mem. Experiment Ergun Richardson Mod. Richardson
K · 1012 cF · 106 K · 1012 cF · 106 K · 1012 cF · 106 K · 1012 cF · 106
(rpm) (m2) (m) (m2) (m) (m2) (m) (m2) (m)
800 3, 794 2, 310 12, 204 20, 601 52, 416 2, 327 3, 7 2, 805
1500 1, 242 1, 302 5, 701 14, 806 19, 815 0, 678 1, 149 0, 833
1800 0, 982 1, 634 2, 554 9, 884 12, 319 0, 347 0, 655 0, 430
2500 0, 393 0, 200 1, 746 8, 126 10, 351 0, 268 0, 534 0, 333
4.2.3 Realisierung der Sauerstoﬀzufuhrmembran
Im Kapitel 3.1.1 wurden bezu¨glich der Lo¨sung des Temperaturspitzenproblems zwei
Fragen aufgestellt. Die erste nach der optimalen Verteilung der Sauerstoﬀzufuhr konnte
bereits im Kapitel 4.2.1 erscho¨pfend beantwortet werden. Der zweiten Frage nach der
Realisierung dieser Membran ist nun dieses Kapitel gewidmet, bevor die reale Membran
dann experimentell untersucht werden kann.
Mit den Berechnungen u¨ber die Darcy-Gleichung 3.2 ist der angestrebte Permeabi-
lita¨tsbereich der Membranen prinzipiell festgelegt. Allerdings la¨sst sich die absolute Ho¨he
dieses Bereiches in Grenzen verschieben, da sowohl die Dicke als auch der Druckunter-
schied variiert werden kann, um zu der geforderten Sauerstoﬀzufuhrverteilung zu gelan-
gen. Fu¨r die Dicke d der Membran sind dabei die mechanische Belastbarkeit (d > 1 mm
fu¨r die verwendeten Al2O3-Membranen) sowie die Konstruktion der Membranaufname
(d <= 3 mm) als Grenzen anzusehen. Der Druckunterschied richtet sich dabei vor allem
nach wirtschaftlichen Gesichtspunkten, da jeder zusa¨tzliche Druckverlust im Gesamtsy-
stem ein Kostenfaktor darstellt. Fu¨r eine Abscha¨tzung des Druckverlustes wurden fu¨r
die hier verwendeten und in Kapitel 3.3.2 vorgestellten Membranen Permeabilita¨tsmes-
sungen vorgenommen.
Permeabilita¨tsmessungen
Bei den Permeabilita¨tsuntersuchungen wurden fu¨r die in Tabelle 3.3 aufgefu¨hrten Mem-
branen sowohl die Darcy-Permeabilita¨t als auch der Forchheimerkoeﬃzient ermittelt.
Dazu wurden die in Abbildung 4.12 dargestellten Druckverlustkurven aufgenommen und
nach dem in Kapitel 3.3.3 beschriebenen Verfahren die Modellparameter bestimmt. An
den Verla¨ufen in Abbildung 4.12 la¨sst sich die typische quadratische Abha¨ngigkeit zwi-
schen Stro¨mungsgeschwindigkeit und Druckverlust erahnen, auch wenn dies nur fu¨r die
Membran mit 800 rpm deutlich zu erkennen ist.
Die resultierenden Parameter K und cF sind fu¨r alle verwendeten Membranen in Ta-
belle 4.3 aufgefu¨hrt. Um die Modelle fu¨r die Berechnung dieser Parameter anhand der
Struktureigenschaften des Schaumes, also der Porosita¨t  und der Porengro¨ße dP , zu
u¨berpru¨fen, werden die experimentell ermittelten Daten mit den vorausberechneten Ko-
eﬃzienten verglichen. Diese sind ebenfalls in Tabelle 4.3 verzeichnet. Deutlicher wird der
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Abb. 4.12: Druckverlustkurven der HAPES-Basismembranen, hergestellt mit unterschiedlichen
Ru¨hrgeschwindigkeiten bei der Darstellung der Emulsion von 800 bis 2500 rpm.
Vergleich noch in Abbildung 4.13 fu¨r die Darcy-Permeabilita¨t bzw. in Abbildung 4.14
fu¨r den Forchheimer-Koeﬃzienten. Das Modell nach Ergun, welches eigentlich fu¨r die
Berechnung von Schu¨ttungen gedacht ist, weicht bei beiden Parametern von den expe-
rimentellen Werten ab. Dies ist im Falle des Forchheimerkoeﬃzienten sehr deutlich und
fu¨r die Darcy-Permeabilita¨t nur geringfu¨gig ausgepra¨gt. Fu¨r letztere weichen jedoch die
Werte, die durch das Richardson-Modell berechnet wurden, also einem Modell speziell
fu¨r Schaumstrukturen, noch deutlicher ab. Allerdings liegen die hier betrachteten Po-
rengro¨ßen in anderen Bereichen als die fu¨r dieses Modell grundlegenden Scha¨ume. Diese
waren eher fu¨r typische Anwendungen als Katalysatortra¨ger gedacht und weniger fu¨r
relativ dichte Membranen. Dafu¨r stimmen die auf diese Weise berechneten Werte fu¨r die
Forchheimer-Koeﬃzienten sehr gut mit den experimentellen Daten u¨berein. Dies deutet
darauf hin, dass grundsa¨tzlich eine Beschreibung mit dieser Art von Modell zutreﬀend ist.
Dies wird auch deutlich, wenn man das modiﬁzierte Richardson-Modell betrachtet. Hier
wurden nur die Parameter der Gleichungen 2.12 und 2.13 modiﬁziert bzw. an die Messda-
ten angepasst. Die Form des Modells wurde dabei beibehalten. Die so berechneten Daten
stimmen sowohl fu¨r die Darcy-Permeabilita¨t als auch fu¨r die Forchheimer-Koeﬃzienten
mit den experimentellen Daten u¨berein.
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Abb. 4.13: Vergleich der gemessenen Darcy-Permeabilita¨t mit den berechneten Werten anhand
der in Kapitel 2.2.3 erwa¨hnten Modelle
Abb. 4.14: Vergleich der gemessenen Forchheimer-Koeﬃzienten mit den berechneten Werten
anhand der in Kapitel 2.2.3 erwa¨hnten Modelle
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Reale Membran
Mit den gemessenen Permeabilita¨ten der einzelnen Membranen la¨sst sich nun die opti-
male Verteilung der Permeabilita¨t anna¨hern. In Abbildung 4.15 sind die Permeabilita¨ts-
verla¨ufe der untersuchten Membranen dargestellt und mit dem optimalen Verlauf vergli-
chen. Hierbei wurde versucht, mit den Basismembranen aus Kapitel 3.3.2 durch Verkle-
bung von Membran-Abschnitten den optimalen Verlauf der Permeabilita¨t anzuna¨hern.
Anzumerken ist hier, dass nur der erste Teil des Reformers beru¨cksichtigt wurde, in
dem die autotherme Dampf-Reformierung stattﬁndet, nicht aber der zweite Teil mit der
Wasser-Gas-Shift-Reaktion, der fu¨r die Simulationsergebnisse noch beru¨cksichtigt wurde.
Dort war die WGS-Reaktion notwendig, um einen Gleichgewichtszustand am Austritt
zu erzwingen. Eine Temperatura¨nderung fand dort jedoch weder in der konventionellen
Operation noch in den Membranversuchen statt.
Abb. 4.15: Permeabilita¨tsverlauf der Sauerstoﬀzufuhrmembranen, der Basismembranen sowie
des optimalen Verlaufes aus den Simulationsergebnissen
Getestet wurden drei verschiedene Membranen bzw. Membran-Komposite, die mit
dem Ausgangszustand, also dem normalen Prozess ohne Membran, verglichen wurden.
Die Membran mit konstantem Permeabilita¨tsverlauf (Mem. 1) repra¨sentiert eine kon-
tinuierliche konstante Zufuhr von Sauerstoﬀ in den Reaktionsraum. Aus den Simula-
tionsergebnissen ist hier eine Erho¨hung der Temperatur zum Reformerausgang hin zu
erwarten, da dort die Zufuhr von Sauerstoﬀ zu hoch ist und eine Oxidation der Pro-
duktgase Wasserstoﬀ und Kohlenmonoxid begu¨nstigt. Die anderen beiden Membranen
wurden dem optimalen Verlauf mit 4 Permeabilita¨tsstufen (Mem. 2) bzw. mit 5 Per-
72
4 Ergebnisse und Diskussion
meabilita¨tsstufen (Mem. 3) angena¨hert. Dabei werden drei bzw. vier dieser Stufen durch
die Basismembranen dargestellt. Die jeweils letzte Stufe ist eine geschlossene Membran,
die durch eine metallische Membranhalterung realisiert wurde, in welche die Membranen
eingeklebt wurden. In Abbildung 4.16 sind die drei fertigen Membranen dargestellt, wie
sie in den Versuchen verwendet wurden.



Abb. 4.16: Fotos der Sauerstoﬀzufuhrmembranen: a) Konstanter Permeabilita¨tsverlauf (Mem.
1), b) dreistuﬁge Permeabilita¨tsverteilung (Mem. 2) und c) vierstuﬁge Permeabi-
lita¨tsverteilung (Mem. 3)
4.2.4 Experimentelle Ergebnisse mit der Sauerstoﬀzufuhrmembran
Vergleich der Membranen
In Abbildung 4.17 sind die resultierenden Temperaturproﬁle fu¨r die Experimente mit
den in Kapitel 4.2.3 gezeigten Membranen dargestellt. Ebenfalls abgebildet ist der Tem-
peraturverlauf fu¨r eine konventionelle Prozessfu¨hrung ohne Membran. Die Temperatu-
ren an den Messstellen entlang des Reformers sind bei diesem Verlauf durch schwarze
Quadrate gekennzeichnet. Deutlich ist die erho¨hte Temperatur im Eingangsbereich zu
erkennen, wobei die maximale Temperaturabweichung berechnet als Unterschied zwi-
schen minimaler und maximaler Temperatur ΔT = 85 K betra¨gt. Dies liegt zwar unter
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Abb. 4.17: Temperaturproﬁle mit und ohne Membranen im Experiment bei 5, 2 Gew −% (Mem.
1) bzw. 6, 5 Gew −% (Mem. 2 und 3) Zumischung des Sauerstoﬀs im Zustrom (Vor-
mischanteil). Zur Verdeutlichung des Temperaturverlaufs sind die gemessenen Tem-
peraturen durch Linien verknu¨pft.
dem berechneten Temperaturunterschied aus der Simulation; vergleicht man jedoch die
Temperaturvera¨ufe, wird deutlich, dass der eigentliche Peak vor der ersten Messstelle
auftritt und hier nur der abfallende Verlauf gemessen werden konnte.
Der Temperaturverlauf mit dem Einsatz der Membran mit der konstanten Permeabi-
lita¨t, hier repra¨sentiert durch die roten Kreise, erscheint geradezu gespiegelt zum Verlauf
ohne Membran. Wie bereits erwartet, entsteht hier eine Temperaturerho¨hung am Re-
formeraustritt, die bei den Versuchen sogar deutlich ho¨her ausfa¨llt als beim Ausgangs-
versuch ohne Membran. Die ersten drei Temperaturen liegen allerdings etwa auf einem
Niveau bei diesem Verlauf, was bei einem Sauerstoﬀzustrom allein durch die Membran
zuna¨chst nicht zu erwarten wa¨re. Wie bereits aus den Simulationsergebnissen ersichtlich
wird, beno¨tigt man fu¨r den Start der Reaktionen einen hohen Sauerstoﬀstrom direkt am
Einlass in den Reformer. Dies wurde hier bei allen Versuchen durch eine Vormischung
eines Teiles der beno¨tigten Luft in die Reaktanden Methan und Dampf realisiert. Die
Menge des vorgemischten Luftanteils wurde dabei so gewa¨hlt, dass fu¨r jede Membran
gerade ein optimaler Temperaturverlauf, also einer mit den geringsten Temperaturab-
weichungen resultiert. Fu¨r die Membran 1 war der Anteil 5, 2 Gew −% und fu¨r die
anderen beiden Membranen jeweils 6, 5 Gew −%. So la¨sst sich dann auch die relativ
geringe Abweichung der Temperaturen bei allen Membranversuchen an der ersten Tem-
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Abb. 4.18: Umsatz und Selektivita¨ten bei Verwendung der Membranen im Vergleich zum
Basisprozess
peraturmessstelle erkla¨ren.
Der Einsatz der gradierten Membran 2 mit vier Permeabilita¨tsstufen mit den blauen,
aufrechten Dreiecken fu¨hrt zu Temperaturverla¨ufen mit relativ wenig Abweichungen. Die
Membran 2 zeigt am Reaktoraustritt noch immer eine kleine Temperaturerho¨hung, was
bedeutet, dass an dieser Stelle die Permeabilita¨t noch zu hoch ausfa¨llt. Daher wurde
fu¨r die Membran 3 mit den tu¨rkisen U¨berkopfdreiecken eine weitere Stufe eingefu¨hrt,
und fu¨r diesen Versuch betra¨gt die maximale Temperaturabweichung, wieder berechnet
durch die maximale und minimale Temperatur nur noch ΔT = 7 K.
Mit den qualitativen Ergebnissen der Temperaturverla¨ufe kann also gezeigt werden,
dass ein Einsatz gradierter Membranen mit dem berechneten Permeabilita¨tsverlauf sehr
gut geeignet ist, den Temperatur-Peak im Eingangsbereich des Reformers zu eliminieren.
Weiterhin muss jedoch sichergestellt werden, dass die Eﬃzienz der konventionellen An-
lagen beibehalten wenn nicht sogar u¨bertroﬀen wird. Die Eﬃzienz des Laborreformers
la¨sst sich durch den Umsatz an Methan sowie durch die Selektivita¨ten von Wasserstoﬀ
und Kohlenmonoxid recht gut darstellen. Dabei geht es weniger um dessen Maximie-
rung im Vergleich zu Literaturdaten als um den direkten Vergleich der Operationen
ohne Membran und mit Membran. Fu¨r die untersuchten Prozessfu¨hrungen ist dieser
Vergleich in Abbildung 4.18 dargestellt. Fu¨r den Vergleichsprozess ohne Membran liegt
der CH4-Umsatz nach Gleichung (3.36) bei etwa 0, 55, also einem verha¨ltnisma¨ßig nied-
rigen Wert. Dies lag bei unseren Versuchen vor allem an der Wahl des Katalysators. Die
verwendeten Pt-Katalysatoren waren sehr temperaturstabil, was als wichtigstes Kriteri-
um gewa¨hlt worden war, dafu¨r jedoch nicht die eﬀektivsten fu¨r den Prozess. Da dieser
Wert jedoch nur als Referenzwert dient, ist die absolute Ho¨he nicht entscheidend. Die
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Selektivita¨ten lagen fu¨r diesen Ausgangsversuch bei etwa 0, 5 fu¨r CO bzw. bei 1, 7 fu¨r
H2 bezogen auf die Umsetzung der CH4-Moleku¨le (Gleichungen (3.37) und (3.38))
Betrachtet man die Werte fu¨r den Prozess mit Membran 1, also mit der konstanten
Permeabilita¨t, so liegt der CH4-Umsatz etwa auf dem gleichen Niveau wie der Aus-
gangsprozess. Hinsichtlich dieses Kriteriums wa¨re dieser also nicht schlechter. Dagegen
fallen beide Selektivita¨ten deutlich niedriger aus. Die CO-Selektivita¨t liegt bei etwa 0, 31
und die H2-Selektivita¨t bei nur 1, 25. Dieses wird vor allem durch das U¨berangebot an
Sauerstoﬀ zum Ausgang des Reformers hin verursacht, da dort vermehrt die Weiteroxi-
dation zu CO2 und H2O begu¨nstigt wird. Auch die entstehende Temperaturerho¨hung
dort besta¨tigt dies.
Die A¨nderungen der Werte fu¨r die beiden gradierten Membranen bleiben dagegen im
Rahmen der Standardabweichung auf dem Niveau des Basisprozesses. Dies gilt sowohl fu¨r
den Umsatz, als auch fu¨r die Selektivita¨ten, die im Mittel sogar etwas u¨ber den Werten
der Ausgangsbasis liegen. Beru¨cksichtigt man allerdings die relativ hohen Standardab-
weichungen, so la¨sst sich an dieser Stelle nur feststellen, dass durch die Verwendung der
gradierten Membranen keine unzula¨ssig große Verschlechterung der Prozesseﬀektivita¨t
erkennbar ist und man damit erwarten kann, dass die Anlageneﬀektivita¨t dadurch nicht
beeintra¨chtigt wu¨rde.
Einﬂuss der Luftvormischung
Ein Ergebnis der Simulationen war, dass die Sauerstoﬀzufuhr allein u¨ber eine gradierte
Membran nicht ausreicht, sondern ein deutlich ho¨herer Sauerstoﬀstrom direkt am Ein-
gang zum Reformer no¨tig ist. Im vorangehenden Kapitel wurde bereits erwa¨hnt, dass
dieses durch das Vormischen von Luft zum Hauptgasstrom ermo¨glicht werden kann.
Fu¨r die als optimale Membran identiﬁzierte Membran mit den fu¨nf Permeabilita¨tsstu-
fen sind die Temperaturverla¨ufe fu¨r verschiedene Vormischanteile von Luft (Abb. 4.19)
dargestellt. Deutlich ist zu erkennen, dass die Temperatur an der ersten Messstelle im
Reformer direkt auf diesen Anteil reagiert, wa¨hrend die u¨brigen Temperaturen nur gering
variieren. Letztgenannte zeigen allerdings dennoch einen deutlichen Trend von niedrigen
Temperaturen bei niedrigen Vormischanteilen hin zu etwas ho¨heren Temperaturen bei
hohen Anteilen. Bei einem Anteil von 0, 00 Gew −%, also bei einem Luftstrom nur durch
die Membran, fa¨llt die erste Temperatur auf etwa T = 600 ◦C. Theoretisch sollte diese
Temperatur jedoch noch deutlich niedriger sinken, da an dieser Stelle keinerlei Oxidati-
onsprozesse gestartet werden ko¨nnen und somit auch nicht die no¨tige Reaktionswa¨rme
generiert wird. Durch die Wa¨rmeleitung im Reformer und die schlechte Wa¨rmeabfuhr
nach außen durch die anna¨hernd adiabate Reaktionsfu¨hrung wird jedoch die Temperatur
an dieser Stelle auf den angegebenen Wert angehoben.
Der fu¨r die Operation gu¨nstigste Wert ﬁndet sich bei einem Anteil an zum Feed-
strom vorgemischter Luft von 6, 5 Gew −%. Fu¨r diesen Wert, fu¨r einen deutlich ho¨heren
Vormischanteil von 8, 9 Gew −% sowie fu¨r den zuvor genannten Fall der reinen Mem-
branzudosierung sind die Analytikresultate in Abbildung 4.20 dargestellt. Bezu¨glich des
Methanumsatzes gibt es auch hier kaum einen Einﬂuss des Vormischanteiles. Der Umsatz
ist in allen drei Fa¨llen bei etwa 0,5. Bezu¨glich der Selektivita¨ten gibt es jedoch deutliche
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Abb. 4.19: Temperaturproﬁle bei verschiedenen Luftvormischanteilen im Experiment mit der
5-Stufen-Membran (3)
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Abb. 4.20: Umsatz und Selektivita¨ten bei verschiedenen Vormischanteilen unter Verwendung
der 5-Stufen-Membran (3)
Unterschiede. So sind die CO-Selektivita¨t und die H2-Selektivita¨t bei der reinen Mem-
branzudosierung deutlich niedriger als bei den anderen beiden Fa¨llen. Außerdem steigt
die H2-Selektivita¨t leicht mit dem Vormischanteil.
Insgesamt konnte in diesem Kapitel simulativ sowie experimentell gezeigt werden, dass
die Vermeidung des Temperaturpeaks in autothermen Dampf-Reformern mittels einer
optimiert gradierten Sauerstoﬀzufuhrmembran mo¨glich ist. Aufgrund der eindimensio-
nalen Betrachtung der hier vorgestellten Methode ist diese Lo¨sung sinnvoll vor allem
fu¨r kleine und schlanke Reformer. Bei gro¨ßeren Reformern wa¨ren auch mehrere Mem-
branen im Inneren oder die Anordnung von einigen Reformern als Stack mo¨glich. Bei
gro¨ßeren Durchmessern und damit mo¨glicher weiterer Entfernung von der Sauerstoﬀzu-
fuhrmembran muss jedoch auch die zweite bzw. dritte Dimension des Reformers bei der
Simulation beru¨cksichtigt werden. In Abbildung 4.21 ist das simulierte zweidimensionale
Temperaturfeld eines Reformers dargestellt, in dem eine optimiert gradierte Membran
(Optimierungsergebnis) eingesetzt wird. Deutlich sind auch hier verschiedene Tempera-
turzonen zu erkennen, deren Gradient nun deutlich in Richtung der zweiten Dimension,
senkrecht zur Membran verla¨uft. Mit diesem Bild soll nun zum na¨chsten Kapitel u¨ber-
geleitet werden, indem der Katalysator selbst in die Betrachtung mit einbezogen wird.
Auch wenn dort zur Vereinfachung die Membran nicht mit beru¨cksichtigt wird, liesse
sich mit den gleichen Methoden auch dieses Problem prinzipiell angehen.
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Abb. 4.21: Temperaturfeld im Reformer bei Verwendung einer optimiert gradierten Sauerstoﬀ-
zufuhrmembran (unten bei y = 0): OpenFOAM-Simulation mit dem Modell PDE2D
4.3 Ergebnisse der Katalysatortra¨gerstruktur
4.3.1 Parameterabscha¨tzungen
Porosita¨t und mittlere Porengro¨ße
In Kapitel 3.2 wurden bereits die volumetrische Oberﬂa¨che und die eﬀektive Wa¨rme-
leitung als die vielversprechendsten Parameter fu¨r eine Optimierung identiﬁziert. Diese
sind abha¨ngig von Strukturparametern wie mittlerer Porengro¨ße und der Porosita¨t und
ko¨nnen u¨ber geeignete Korrelationen daraus berechnet werden. Nimmt man die Werte
aus Tabelle 4.2 als Grundlage an, also fu¨r eine Kugelschu¨ttung eine Porosita¨t von  =
0, 43 und eine mittlere Porengro¨ße von dP = 500 μm, ergibt sich fu¨r die volumetrische
Oberﬂa¨che der Kugelschu¨ttung
SV =
6(1− )
dP
= 6840 m2/m3 (4.5)
und fu¨r die eﬀektive Wa¨rmeleitfa¨higkeit bei 600 ◦C ergibt sich nach Gleichung (2.16)
λeff ≈ 0, 53 W/(mK).
In analoger Weise lassen sich auch fu¨r die hier betrachteten Scha¨ume beide Gro¨ßen,
also die volumetrische Oberﬂa¨che und die eﬀektive Wa¨rmeleitung angeben. Anders als
bei Kugelschu¨ttungen sind bei den Scha¨umen jedoch die beiden Strukturparameter Po-
rosita¨t und mittlere Porengro¨ße nicht unabha¨ngig voneinander. Bei losen, nicht verdich-
teten Kugelschu¨ttungen ergeben sich unabha¨ngig von der Gro¨ße der Kugeln in der Regel
Porosita¨ten um 43 %. Die hier verwendeten Scha¨ume besitzen Porosita¨ten zwischen etwa
80 und 98 % und mittlere Porengro¨ßen im Bereich von 400 μm bis etwa 3 mm, wobei
die kleinen Porengro¨ßen eher bei den niedrigeren Porosita¨ten zu erwarten sind und die
gro¨ßeren Porengro¨ßen bei den ho¨heren Porosita¨ten (vgl. Tabelle 3.2). Dieser Umstand
muss natu¨rlich bei der Optimierung beru¨cksichtigt werden, da dieser die Zahl der Frei-
heitsgrade, bzw. der Optimierungsvariablen halbiert. Dafu¨r muss man deshalb einen
Zusammenhang zwischen den beiden Gro¨ßen ﬁnden. Denkbar sind hier zum Beispiel
rein empirische Ansa¨tze wie die Annahme eines linearen Zusammenhangs
dP = m+ b (4.6)
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Abb. 4.22: Mittlere Porengro¨ßen und volumetrische Oberﬂa¨chen in Abha¨ngigkeit der Porosita¨t
fu¨r Katalysatortra¨gerscha¨ume bei Annahme nach den Gleichungen 4.6 bzw. 4.7.Dar-
gestellt sind ebenfalls die gemessenen mittleren Porengro¨ßen realer Scha¨ume, die im
Rahmen dieser Arbeit verwendet wurden (LAPES-Scha¨ume) sowie industriell gefer-
tigter Scha¨ume aus der Literatur [48].
oder auch eines exponentiellen Zusammenhangs
dP = Ce
ν, (4.7)
welcher den Vorteil besitzt, fu¨r die Optimierung auch theoretische Porosita¨tswerte un-
terhalb 70 % zu beru¨cksichtigen. Allerdings erschwert der exponentielle Zusammenhang
die Startwertsuche bei nicht-konvexen Modellen. Beide Abha¨ngigkeiten, die in Abbildung
4.22 zusammen mit gememssenen Werten fu¨r Porosita¨t und Porengro¨ßen dargestellt sind,
haben einen Einﬂuss auf die Funktionsparameter SV und λeff , welche ebenfalls in Ab-
bildung 4.22 bzw. 4.23 gezeigt werden. Als Koeﬃzienten wurden hier m = 0, 0074 m,
b = −0, 0052 m, C = 1, 3599 · 10−5 m und ν = 5, 1143 gewa¨hlt, welche sich aus gemes-
senen Werten fu¨r die in Tabelle (3.2) aufgefu¨hrten Katalysatortra¨gerscha¨ume ergaben.
Zum Vergleich sind weitere gemessene Werte von industriellen Scha¨umen in diesem Be-
reich dargestellt. Die volumetrischen Oberﬂa¨chen liegen bei beiden Verla¨ufen im inter-
essanten Porosita¨tsbereich von 72 % bis 99 % etwa um eine Gro¨ßenordnung ho¨her als
bei der Kugelschu¨ttung. In beiden Versionen ergeben sich u¨ber einen weiten Bereich
relativ konstante Verla¨ufe mit einem dann sehr stark ansteigenden Rand an der Unste-
tigkeitsstelle  = 1. Fu¨r den linearen Zusammenhang existiert ein Minimum an der Stelle
 = 0, 85 sowie eine weitere Unstetigkeitsstelle bei  = −b/m = 0, 703 und zeigt daher
auch dort einen stark ansteigenden Verlauf.
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Abb. 4.23: Eﬀektive Wa¨rmeleitfa¨higkeiten bei 600 ◦C und 900 ◦C berechnet nach Gleichung
(2.21)in Abha¨ngigkeit der Porosita¨t fu¨r Katalysatortra¨gerscha¨ume bei den zwei
Ansa¨tzen nach Gl. (4.6) und (4.7)
A¨hnlich sieht es auch bei der Berechnung der eﬀektiven Wa¨rmeleitfa¨higkeiten aus, wo-
bei hier fu¨r die linearen Verla¨ufe Maxima existieren. Insgesamt variiert die Leitfa¨higkeit
fu¨r den linearen Zusammenhang deutlich sta¨rker bei A¨nderungen der Porosita¨t als fu¨r
den exponentiellen Zusammenhang. Dieser Eﬀekt ist bei ho¨heren Temperaturen deut-
lich sta¨rker ausgepra¨gt. Aber auch fu¨r den exponentiellen Verlauf zeigt sich bei ho¨her-
en Temperaturen eine deutlich erho¨hte Sensitivita¨t der eﬀektiven Wa¨rmeleitfa¨higkeiten
bezu¨glich der Porosita¨t, da die Strahlung hier einen wesentlich ho¨heren Beitrag an der
Gesamtwa¨rmeleitung besitzt.
Bei der Optimierung muss also beru¨cksichtigt werden, dass beim linearen Ansatz mit
der einfachen Erho¨hung oder Erniedrigung der Porosita¨t oder der Porengro¨ße nicht im-
mer das gewu¨nschte Ziel erreicht wird. So lassen sich zum Beispiel fu¨r den linearen
Ansatz hohe volumetrische Oberﬂa¨chen und somit eine Erho¨hung der Katalysatorakti-
vita¨t sowohl bei hoher Porosita¨t als auch bei niedriger Porosita¨t erreichen. A¨hnliches
gilt auch fu¨r die Wa¨rmeleitfa¨higkeit. Dies bedeutet, dass die Strukturparameter fu¨r ei-
ne direkte Nutzung in einem Optimierungsalgorithmus nur schlecht geeignet sind, da
diese zu numerischen Instabilita¨ten wie zum Beispiel oszillierenden Porosita¨ten fu¨hren
wu¨rden. Stattdessen werden die funktionellen Parameter SV und λeff in der Optimie-
rung eingesetzt und spa¨ter, a¨hnlich wie dies auch schon bei der Membranoptimierung
angewendet wurde, auf die Strukturparameter zuru¨ckgefu¨hrt. Dafu¨r mu¨ssen dann auch
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die Simulationen der Stro¨mung mit einbezogen werden, um eindeutige Aussagen u¨ber
die optimale Struktur zu erhalten.
Volumetrische Oberﬂa¨che und eﬀektive Wa¨rmeleitfa¨higkeit
Da nun die volumetrische Oberﬂa¨che und die eﬀektive Wa¨rmeleitung direkt als Optimie-
rungsparameter dienen sollen, ist es sinnvoll, deren Einﬂuss auf den Prozess und somit
auf die Temperaturverteilung bei der autothermen Dampfreformierung genauer zu un-
tersuchen. In der Abbildung 4.24 sind die mittleren Temperaturproﬁle aus OpenFOAM-
Simulationen fu¨r eine Kugelschu¨ttung als Basissimulation sowie fu¨r Variationen der vo-
lumetrischen Oberﬂa¨chen dargestellt. Fu¨r alle Simulationen wurden die grundlegenden
Bedingungen aus dem vorhergehenden Kapitel u¨bernommen (vgl. Tabelle 4.2).
Abb. 4.24: Simulierte Temperaturproﬁle mit dem Modell PDE2D in Abha¨ngigkeit der volume-
trischen Oberﬂa¨che in m2/m3bei ansonsten gleichen Bedingungen wie in Abb. 4.2
Betrachtet man die Temperaturproﬁle fu¨r die Variation der volumetrischen Oberﬂa¨che
in Abbildung 4.24, so lassen sich eindeutige Trends bezu¨glich des Temperaturpeaks er-
kennen. Wird SV erho¨ht, wandert das Maximum deutlich in Richtung des Eingangsgas-
stromes. Dies leuchtet ein, wenn beru¨cksichtigt wird, dass eine Zunahme der Oberﬂa¨che
eﬀektiv eine faktorielle Erho¨hung aller Reaktionsgeschwindigkeiten bedeutet. Die Oxi-
dationsprozesse treten also viel fru¨her auf, und bei gleichbleibender Fließgeschwindigkeit
wandert die Oxidationsfront somit gegen die Stro¨mungsrichtung. Dasselbe gilt natu¨rlich
auch fu¨r die Reformierungsreaktion, was dazu fu¨hrt, dass der Temperaturabfall mit zu-
82
4 Ergebnisse und Diskussion
nehmender Oberﬂa¨che sta¨rker ausgepra¨gt ist und daher mit dem Oxidationsverlauf mit-
wandert. Ein weiterer Trend bei dieser Verschiebung zeigt allerdings auch, dass die Peaks
deutlich kleiner werden mit zunehmender Oberﬂa¨che. Dies erscheint zuna¨chst eher unlo-
gisch, da mit einer Erho¨hung der Reaktionsgeschwindigkeiten auch die Auspra¨gung des
Temperaturverlaufes zunehmen sollte. Mathematisch gesehen la¨sst sich dieses Pha¨nomen
jedoch mithilfe der Randbedingungen erkla¨ren. Da der Temperaturpeak immer weiter
an den linken Rand des Rechengebietes herangeschoben wird, na¨hert sich dieser auch ei-
ner festen Temperatur bzw. genauer einem festgelegten Energieﬂuss. Dies bedeutet, dass
dieser Energieﬂuss, oder besser die Abku¨hlung des Katalysators, einen immer sta¨rkeren
Einﬂuss auf den Temperaturpeak ausu¨bt und dieser damit herabgesetzt wird.
Dieser Eﬀekt ergibt sich jedoch nicht nur rein mathematisch, sondern ist auch eine
vernu¨nftige Annahme fu¨r den realen Reformer. Dort ﬂießt sta¨ndig
”
kaltes Gas“ an den
Katalysator, welcher damit geku¨hlt wird wird. Auch dort wird sich der Temperaturpeak
niemals exakt am Grenzgebiet beﬁnden. Kaisare u.a. [31–33] nutzen dieses Prinzip sogar
in ihren Versuchen zur Vermeidung des Temperaturpeaks, indem sie absichtlich Gase
mit einer sehr niedrigen Temperatur dem heißen Katalysator zufu¨hren. Sie fu¨hren damit
also sta¨ndig mehr Wa¨rme ab als die Oxidationsreaktionen erzeugen ko¨nnen und treiben
den Temperaturpeak damit im Reformer voran.
Im Gegenzug wandert das Temperaturmaximum mit kleinerer volumetrischer Ober-
ﬂa¨che in das Innere des Reformers bzw. bei sehr kleinen Oberﬂa¨chen sogar zum Refor-
merausgang. Bei etwa SV = 3000 m
2/m3 ergibt sich dabei der ho¨chste Temperaturpeak,
welcher bei kleineren Oberﬂa¨chen wieder abnimmt. Dieses Verhalten ist einleuchtend,
da mit kleinerer volumetrischer Oberﬂa¨che auch die Katalysatoraktivita¨t abnimmt. Im
Grenzfall SV = 0 m
2/m3 muss sich daher sozusagen als triviale Lo¨sung unseres Optimie-
rungsproblems ein isothermes Temperaturniveau ergeben, welches durch die Eingang-
stemperatur bestimmt wird. Natu¨rlich ﬁndet dann auch keine Umsetzung des Methans
zu Wasserstoﬀ mehr statt. In den Abbildungen (4.25) ist das Verhalten des Prozesses
in Abha¨ngigkeit der volumetrischen Oberﬂa¨che fu¨r einen sehr weiten Parameterbereich
abgebildet. Deutlich ist das Maximum des Temperaturpeaks bei SV = 3000 m
2/m3 zu
erkennen. Durch die halblogarithmische Auftragung wird auch deutlich, dass die Ab-
nahme des Peaks bei Erho¨hung der Oberﬂa¨che nur allma¨hlich erfolgt, wa¨hrend bei
verschwindender Oberﬂa¨che sehr schnell eine A¨nderung der Temperatur erfolgt. Die-
se schnelle A¨nderung macht sich auch im CH4-Umsatz und in den Selektivita¨ten fu¨r
H2 und CO bemerkbar. Wie zu erwarten steigt der Umsatz mit erho¨hter Oberﬂa¨che
an. Auch der Wasserstoﬀ wird mit erho¨hter Oberﬂa¨che bevorzugt erzeugt. Durch den
ebenfalls versta¨rkten und damit immer fru¨her einsetzenden Wasser-Gas-Shift wird mit
zunehmender Oberﬂa¨che versta¨rkt das bereits entstandene Kohlenmonoxid weiter um-
gesetzt. Dies fu¨hrt dann zu der abfallenden Selektivita¨t fu¨r CO.
Bei den verschiedenen eﬀektiven Wa¨rmeleitungen (Abbildung 4.26) a¨ndert sich die
Ho¨he des Temperaturpeaks sta¨rker, als dass sich die Lage des Maximums verschiebt.
Dieses verringert sich mit zunehmendem λeff und erst bei deutlich ho¨heren Werten
vera¨ndert sich auch die Breite des Peaks, wie es zum Beispiel bei λeff = 10 W/(mK)
der Fall ist. Bei diesen Berechnungen ist jedoch zu beru¨cksichtigen, dass die eﬀektive
Wa¨rmeleitfa¨higkeit auch stark von der Temperatur abha¨ngt, was in Abbildung 4.26 nur
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(a) (b)
(c) (d)
Abb. 4.25: Auswirkung der volumetrischen Oberﬂa¨che als Simulationsparameter auf (a) die ma-
ximale Temperatur, (b) den CH4-Umsatz und die Selektivita¨ten von (c) Wasserstoﬀ
und (d) Kohlenmonoxid bezu¨glich des umgesetzten Methans berechnet mit dem Mo-
dell PDE2D.
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bei der Kugelschu¨ttung beru¨cksichtigt wurde. Bei allen anderen Verla¨ufen wurde ein
konstanter Wert angenommen.
Abb. 4.26: Simulierte Temperaturproﬁle mit dem Modell PDE2D in Abha¨ngigkeit der eﬀektiven
Wa¨rmeleitfa¨higkeit in W/(mK) bei ansonsten gleichen Bedingungen wie in Abb. 4.2
Das Verhalten der autothermen Dampf-Reformierung bei verschiedenen eﬀektiven
Wa¨rmeleitfa¨higkeiten ist in den Abbildungen (4.27) dargestellt. Fu¨r die maximale Tem-
peraturdiﬀerenz ergibt sich ein exponentiell abfallender Zusammenhang, ausgehend von
ΔTmax ≈ 125 K ohne jegliche thermische Diﬀusion bis hin zu ΔTmax ≈ 12 K bei sehr
hohen Wa¨rmeleitfa¨higkeiten. Typische Wa¨rmeleitfa¨higkeiten der Scha¨ume liegen jedoch
um λeff = 1 W/(mK) bis max. λeff = 10 W/(mK). Beim CH4-Umsatz und bei den
Selektivita¨ten ergeben sich in Abha¨ngigkeit von der Wa¨rmeleitung etwas geringere A¨nde-
rungen. Von λ = 1 bis auf 10 W/(mK) verringert sich der CH4-Umsatz um etwa 16 %
und die H2-Selektivita¨t um ca. 7 %. Dagegen variiert die CO-Selektivita¨t insgesamt nur
um etwa 1 % und zeigt bei λ ≈ 5 W/(mK) ein Minimum.
Als Ergebnis aus diesen Betrachtungen la¨sst sich schließen, dass die eﬀektive Wa¨rme-
leitfa¨higkeit als Optimierungsvariable nur fu¨r eine multikriterielle Optimierung sinnvoll
ist, die auch Umsatz und Selektivita¨ten beru¨cksichtigt. Da hier vorrangig der Tempe-
raturverlauf betrachtet wird und die anderen Ziele in Form von Grenzen ihre Beru¨ck-
sichtigung ﬁnden, la¨sst sich bezu¨glich der eﬀektiven Wa¨rmeleitung als Optimierungsva-
riable a priori bereits eine Lo¨sung angeben. Diese sollte mo¨glichst hoch im gesamten
Katalysator sein. Dies bedeutet, dass die Optimierung sich vor allem mit der volume-
trischen Oberﬂa¨che befassen sollte. Da das Zusammenspiel von Wa¨rmeleitfa¨higkeit und
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(a) (b)
(c) (d)
Abb. 4.27: Auswirkung der eﬀektiven Wa¨rmeleitfa¨higkeit als Simulationsparameter auf (a) die
maximale Temperatur, (b) den CH4-Umsatz und die Selektivita¨ten von (c) Wasser-
stoﬀ und (d) Kohlenmonoxid bezu¨glich des umgesetzten Methans berechnet mit dem
Modell PDE2D.
Katalysatoraktivita¨t dennoch Auswirkungen auch auf lokaler Ebene hat, wie die folgen-
de Fallstudie noch zeigt, muss die Wa¨rmeleitfa¨higkeit in den OpenFOAM-Simulationen
mit beru¨cksichtigt werden.
4.3.2 Fallstudie: Gradierter Katalysator mit zwei Stufen
Welche Auswirkungen die Zusammenha¨nge von volumetrischer Oberﬂa¨che und eﬀekti-
ver Wa¨rmeleitfa¨higkeit auf die Simulation der autothermen Dampf-Reformierung und
die Vorga¨nge im Katalysator besitzen, zeigen die nun folgenden Versuche. Simuliert wer-
den vier verschiedene ﬁktive Katalysatoren, welche alle an der Stelle z = 0, 02 mm im
Reformer eine drastische Struktura¨nderung besitzen. In Tabelle 4.4 sind die volumetri-
schen Oberﬂa¨chen und eﬀektiven Wa¨rmeleitfa¨higkeiten jeweils fu¨r die beiden Bereiche
(a) und (b) des Katalysators aufgefu¨hrt. Dabei sind diese Parameter jeweils fu¨r diesen
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Tab. 4.4: Volumetrische Oberﬂa¨chen und mittlere eﬀekti-
ve Wa¨rmeleitfa¨higkeiten des gradierten Kataly-
sators mit den zwei Stufen a (z = 0 bis 0, 02 m)
und b (z = 0, 02 bis 0, 066 m)
vol. Oberﬂa¨che eﬀ. Wa¨rmeleitfa¨higkeit
SV (m
2/m3) λ(W/(mK))
Bereich a b a b
Kat. (1) 500 10000 0,2 10
Kat. (2) 500 10000 10 0,2
Kat. (3) 10000 500 0,2 10
Kat. (4) 10000 500 10 0,2
Bereich konstant. Fu¨r beide Parameter wurden dann A¨nderungen von sehr niedrig nach
sehr hoch bzw. umgekehrt gewa¨hlt, um A¨nderungen im Reformer mo¨glichst deutlich
herauszustellen. Alle mo¨glichen Kombinationen dieser Parameter ergeben dann die vier
in Tabelle 4.4 aufgefu¨hrten Katalysatoren.
Die resultierenden mittleren Temperaturproﬁle sind in Abbildung 4.28 zusammen mit
dem Basisproﬁl eines Schaumes mit SV = 6840 m
2/m3 und λeff ≈ 5 W/(mK) dar-
gestellt (vgl. Abb. 4.2). Wie bereits bei den anderen Vorversuchen festgestellt wurde,
mu¨ssen hier zwei Mechanismen beru¨cksichtigt werden. Das sind die Wanderung des Tem-
peraturpeaks nach links bei Erho¨hung der Reaktionsgeschwindigkeiten durch die ho¨here
aktive Fla¨che und eine Verbreiterung des Peaks durch eine Erho¨hung der thermischen
Diﬀusion. Bei den Katalysatoren (1) und (2) ist im Bereich (a) jeweils eine niedrige
volumetrische Oberﬂa¨che und das Temperaturmaximum tritt erwartungsgema¨ß weiter
im Inneren des Reformers auf. Bei Kat. (2) ist dieses durch die starke Wa¨rmeleitung
sogar in den Bereich (b) verschoben. Da die Wa¨rmeleitung dort reduziert ist und eine
Erho¨hung der volumetrischen Oberﬂa¨che auftritt, erfolgt dann dieses Maximum direkt
nach dem Strukturwechsel. Da bis zu diesem Bereich jedoch schon recht viel Sauerstoﬀ
verbraucht wurde, fa¨llt dieser Peak nicht so hoch aus wie zum Beispiel bei Kat. (1). Dies
und die in diesem Bereich durch die Oberﬂa¨chenvergro¨ßerung versta¨rkte Reformierungs-
reaktion fu¨hren dann auch dazu, dass sich zum Reformerausgang eine etwas niedrigere
Gleichgewichtsttemperatur einstellt. Die extreme Ho¨he der maximalen Temperatur bei
diesem Katalysator (Kat. (1)) la¨sst sich auf mehrere Faktoren zuru¨ckfu¨hren. Zum einen
ist durch die niedrige Wa¨rmeleitung ohnehin ein deutlich engerer und damit auch ho¨her-
er Peak zu erwarten. Zum anderen fa¨llt aufgrund der Lage des Maximums der ku¨hlende
Einﬂuss des Einlassrandes des Reformers, wie er im vorangehenden Kapitel bereits dis-
kutiert wurde, weg. Außerdem wird die Temperatur nicht so stark von den Wa¨nden des
Reformers, genauer von den Randbedingungen in der Querrichtung zur Stro¨mung, u¨ber
die Wa¨rmeleitung beeinﬂusst.
Vergleicht man die Katalysatoren (1) und (3) miteinander, bei denen im ersten Bereich
(a) eine gleich niedrige Wa¨rmeleitung vorhanden ist und unterschiedliche volumetrische
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Abb. 4.28: Mit dem Modell PDE2D simulierte Temperaturproﬁle fu¨r die in Tabelle 4.4 auf-
gefu¨hrten ﬁktiven Schaum-Katalysatoren (1) bis (4)
Oberﬂa¨chen, so tritt der ebenfalls schon im vorangegangenen Kapitel beschriebene Eﬀekt
der unterschiedlichen Positionen und Ho¨hen des Temperaturmaximums deutlich hervor.
An der Bereichsgrenze besitzen beide Katalysatoren vor allem durch die vera¨nderte
Wa¨rmeleitung einen Sprung in der Ableitung der Temperaturkurve. Bei Kat. (1) fu¨hrt
dies zu einer Verlangsamung des Abfallens der Temperatur und bei Kat. (3) sogar zu
einer leichten Anhebung der Temperatur. Dies geschieht vor allem dadurch, dass an
dieser Stelle fu¨r den Kat. (3) der Wasser-Gas-Shift schon deutlich mehr Einﬂuss auf das
Reaktionsgeschehen hat.
Beim vierten Katalysator liegt am Anfang bereits eine hohe Wa¨rmeleitfa¨higkeit sowie
eine hohe volumetrische Oberﬂa¨che und damit eine hohe Gesamtreaktionsgeschwindig-
keit vor. Die Wa¨rmleitung sorgt fu¨r den gema¨ßigten Temperaturbereich im Bereich (a)
und die hohe Reaktionsgeschwindigkeit fu¨hrt dazu, dass bis zur Bereichsgrenze bereits
der Großteil der chemischen Umsetzung erfolgt ist. Daher ﬁndet sich an dieser Stelle
keine Temperaturerho¨hung, wie dies beim Katalysator (2) der Fall war.
Diese Fallbeispiele mit extremen Werten und deren A¨nderungen fu¨r die volumetrische
Oberﬂa¨che und die Wa¨rmeleitung zeigen einige Zusammenha¨nge auf, die sich in a¨hnlicher
Form bereits in Kapitel 4.3.1 abgezeichnet hatten. So unterstu¨tzt eine insgesamt hohe
Wa¨rmeleitung erwartungsgema¨ß die Minderung des Temperaturmaximums, allerdings
sind durch lokale A¨nderungen keine Verbesserungen zu erzielen. Dies wird vor allem
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deutlich bei einem Vergleich von Kat. (4) mit dem Basisparametersatz, der ebenfalls
in Abb. 4.28 dargestellt ist. Bei beiden Temperaturproﬁlen a¨ndert sich die Tempera-
tur kaum noch im Bereich (b), unabha¨ngig davon, ob die Wa¨rmeleitung vera¨ndert wird
oder nicht. Dagegen hat die volumetrische Oberﬂa¨che einen sehr starken Einﬂuss auf die
Position des Temperaturmaximums und damit auch auf seine Ho¨he. Durch die lokale Ver-
langsamung bzw. Beschleunigung der Reaktionen liesse sich der Temperaturverlauf also
am ehesten steuern. Die Fallstudien zeigen jedoch auch, dass gerade die Kombination aus
beiden Parametern starken Einﬂuss auf den Temperaturverlauf ausu¨bt, daher muss die
Wa¨rmeleitung zumindest bei der Validierung der Optimierungsergebnisse beru¨cksichtigt
werden.
4.3.3 Optimierungsergebnisse
Die Abha¨ngigkeit der Temperaturverteilung im Reformer von der volumetrischen Ober-
ﬂa¨che SV wurde bereits angesprochen. Fasst man SV als einen einzigen zu optimieren-
den Parameter auf, lassen sich fu¨r das Temperaturspitzenproblem sofort zwei mo¨gliche
Lo¨sungen erkennen. Die erste triviale Lo¨sung war die Reduzierung auf SV = 0 m
2/m3,
wobei jedoch mit dem Problem gleich jeglicher Reaktionsumsatz verschwindet. Die an-
dere Mo¨glichkeit ist die Erho¨hung der Oberﬂa¨che. Abgesehen davon, dass man in realen
Systemen diese natu¨rlich nicht unendlich hoch setzen kann und man damit im allgemei-
nen auch den Druckverlust stark erho¨hen wu¨rde, tauchen zwei weitere Probleme auf.
Zum einen fa¨llt die Temperatur nach dem Eingangspeak stark ab, was zu einer Verlage-
rung des Peaks auf ein anderes, niedrigeres Temperaturniveau fu¨hrt. Zum anderen ist in
den Simulationen eine erho¨hte volumetrische Oberﬂa¨che nichts anderes als eine Steige-
rung der Aktivita¨t durch Vermehrung der aktiven Stellen des Katalysators. Setzt man
voraus, dass die aktiven Stellen immer ausreichend gut zuga¨nglich sind, bedeutet also
die Erho¨hung der volumetrischen Oberﬂa¨che gleichzeitig eine Steigerung des beno¨tigten
katalytisch aktiven Materials (ha¨uﬁg teure Edelmetalle). Eine Nebenbedingung bei der
Optimierung der Strukturverteilung sollte also sein, mit der gleichen Menge an Kata-
lysatormaterial auszukommen wie herko¨mmliche Reformer. Dies wurde hier durch eine
Normierung der Optimierungsvariablen erreicht. Fu¨r die extensive Gro¨ße aGes, die ge-
samte Katalysatoroberﬂa¨che, muss also gelten:
aGes =
1
VGes
∫
VGes
a(x)dV = const. (4.8)
bzw.
aGes =
N∑
i=1
ai = const. (4.9)
fu¨r die diskretisierte Form des Optimierungsproblems. Darin ist ai die Katalysatorober-
ﬂa¨che in einem lokalen Bilanzraum ΔV , welche hier durch
ai = ki ·SV ·ΔV (4.10)
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deﬁniert werden soll. Dabei werden die auf 1 normierten Optimierungsvariablen ki ver-
wendet, fu¨r die gilt:
N∑
i=1
ki = N. (4.11)
Im Prinzip wird mit diesen Nebenbedingungen auch die erste triviale Lo¨sung (SV = 0)
ausgeschlossen. Um sicherzustellen, dass auch im Sinne der Umsatzraten und Selekti-
vita¨ten ein vernu¨nftiges Ergebnis zustande kommt, werden weitere Nebenbedingungen
fu¨r diese aufgestellt. Der Umsatz und die Selektivita¨ten du¨rfen dann nach unten nur um
einen kleinen Faktor vom Basisfall (SV = const.) abweichen.
Da fu¨r die komplette zweidimensionale Optimierung zuna¨chst geeignete Anfangswerte
gefunden werden mussten, wurde hier in mehreren Schritten vorgegangen. Zuna¨chst wur-
de nach einer optimalen Verteilung der volumetrischen Oberﬂa¨che nur in La¨ngsrichtung
mit dem Modell NLP1D gesucht und dann nach einer optimalen Verteilung in der Quer-
richtung, diesmal mit dem Modell NLP2D. Die beiden resultierenden Lo¨sungen wurden
dann miteinander gewichtet und das Ergebnis diente somit als Anfangszustand fu¨r die
zweidimensionale Optimierung mit dem Modell NLP2D.
Die Parameter ki aus der Lo¨sung der Optimierung in La¨ngsrichtung sind in Abbil-
dung 4.29 dargestellt zusammen mit einem interpolierten Proﬁl, wie es dann in der
OpenFOAM-Simulation mit dem Modell PDE2D verwendet wurde. Der Verlauf zeigt
dabei eine deutliche Erho¨hung an der Stelle, wo urspru¨nglich der Temperaturpeak zu
ﬁnden war. Das gleiche Resultat la¨sst sich in Abbildung 4.24 wiederﬁnden bei einer rei-
nen Erho¨hung der volumetrischen Oberﬂa¨che. Danach sinkt der Verlauf stark ab, um
ein zu starkes Fallen der Temperatur zu verhindern. Wenn die volumetrische Oberﬂa¨che
auf diesem Niveau bleiben wu¨rde, wu¨rde die na¨chste Reaktionsphase, in welcher die
Reformierungsreaktion maßgebend ist, ebenfalls sehr stark sein. Durch die starke Ver-
minderung der Oberﬂa¨che aber wird diese Reaktionsphase geschwa¨cht und stoppt den
Abfall der Temperatur. Um dann zum Reaktorausgang bei gleichen Umsatz- und Selekti-
vita¨tswerten zu gelangen, pendelt sich der Verlauf dann wieder bei einem etwas ho¨heren
Wert ein.
Der zweite Schritt war die Optimierung in senkrechter Richtung der Hauptstro¨mung,
wobei bei diesen Optimierungen und auch bei den Simulationen von konstanten Tem-
peraturen an den Ra¨ndern ausgegangen wurde. Zum einen wird dadurch die Realita¨t in
unserem Laborreformer etwas besser wiedergegeben, da dieser aus sehr dicken Wa¨nden
aus massivem Edelstahl besteht. Zum anderen macht dieser Umstand auch erst eine
Optimierung in dieser Richtung sinnvoll. Prinzipiell lassen sich dann auf diesem Wege
auch andere Einﬂu¨sse der Wandung wie zum Beispiel eine Membran beru¨cksichtigen.
Der Einfachheit halber wollen wir uns jedoch hier auf diesen Fall mit konstanten Rand-
bedingungen beschra¨nken. Diese Annahme fu¨hrt im Basisfall zu einer Konzentration der
ho¨heren Temperaturen in der Mitte des Reformers, wo dann auch die hauptsa¨chliche
Belastung am Katalysator entsteht. Dass dieses auch in der Realita¨t zutriﬀt, beweist die
Abbildung 4.30, die einen Katalysator mit Schaum als Tra¨gerstruktur in Stro¨mungsrich-
tung zeigt. Der Katalysator wurde fu¨r ca. zwei Stunden im Laborreformer eingesetzt,
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Abb. 4.29: Lo¨sung fu¨r die lokalen Parameter ki bei der Optimierung des Temperaturverlaufes
in z-Richtung mit dem Modell NLP1D. Die Anzahl Nz entspricht dabei den Gitter-
punkten in z-Richtung und somit auch der Anzahl der Optimierungsvariablen.
bevor eine Deaktivierung eingesetzt hatte, die in diesem Fall durch einen Temperaturab-
fall am ersten Thermoelement angezeigt wurde. Deutlich erkennbar ist in der Abbildung
die Zersto¨rung in der Mitte des Katalysators aufgrund der Temperatureinwirkung.
Der resultierende Verlauf des Optimierungsparameter ki in Reformerbreite x ist in
Abbildung 4.31 dargestellt. Hier ergibt sich eine Absenkung des Parameters und da-
mit der volumetrischen Oberﬂa¨che im Randbereich des Reformers, was theoretisch eine
Erho¨hung der Temperatur bewirken sollte. Gleichzeitig wird in der Mitte des Reformers
die volumetrische Oberﬂa¨che erho¨ht, um analog zur Optimierung in La¨ngsrichtung z die
Temperatur abzusenken. Zu beachten ist hier noch, dass aufgrund der Symmetrie des
Reformers in Abbildung 4.31 nur eine Ha¨lfte dargestellt wurde. Sinnvollerweise wurde
auch nur die eine Ha¨lfte simuliert bzw. bei der Optimierung mit einbezogen.
Wird dann das Verhalten des Reformers mit dem Modell PDE2D (OpenFOAM-
Simulation) fu¨r die sich ergebenden Verteilungen der volumetrischen Oberﬂa¨chen simu-
liert, entstehen die in den Abbildungen 4.32 und 4.33 gezeigten Temperaturproﬁle. Dar-
gestellt sind in Abbildung 4.32 die La¨ngsproﬁle an der Mittellinie des Reformers fu¨r die
angesprochenen Schritte der Optimierung. Zuna¨chst ist als Ausgangsbasis ein Proﬁl mit
konstanter volumetrischer Oberﬂa¨che mit der Bezeichnung
”
Base (SV = 6840 m
2/m3)“
gezeigt, wie es auch schon in der Abbildung 4.2 dargestellt wurde. Der Temperatur-
peak am Eingang mit der maximalen Temperatur von ca. T = 690 ◦C an der Stelle
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Abb. 4.30: Im Betrieb bescha¨digter Katalysator: Der Katalysator mit Al2O3-Tra¨ger und Pt-
Beschichtung wurde ca. 2 Stunden in der autothermen Reformierung eingesetzt, bevor
deutliche Leistungsminderungen auftraten
z = 0, 005 m ist sehr deutlich zu sehen. Der erste Schritt war die Optimierung hin-
sichtlich der z-Richtung, also der La¨ngsrichtung des Reformers. Im Resultat mit der
Bezeichnung
”
Opt. z-Richtung“ wird schon eine deutliche Absenkung der Temperatur
im Eingangsbereich des Reformers sichtbar. Die maximale Temperatur liegt nun bei et-
wa T = 636 ◦C. Gleichzeitig verschiebt sich dieses Maximum in Richtung Eingang auf
z = 0, 0017 m. Beide A¨nderungen entsprechen den Erwartungen, die an eine Erho¨hung
der volumetrischen Oberﬂa¨che im Eingangsbereich entsprechend der Voru¨berlegung ge-
stellt werden ko¨nnen. An dieser Stelle betra¨gt die lokale volumetrische Oberﬂa¨che etwa
SV = 55000 m
2/m3. A¨hnlich wie bei dem Fall einer konstanten hohen Oberﬂa¨che folgt
auch im optimierten Proﬁl ein starker Temperaturabfall. Dieser ist jedoch durch die
gleichzeitige Verringerung der volumetrischen Oberﬂa¨che bei weitem nicht so stark aus-
gepra¨gt wie es vergleichsweise in Abbildung 4.24 fu¨r
”
SV = 20000 m
2/m3“ oder aber
in Abbildung 4.32 fu¨r den Fall
”
Base (SV = 36573 m
2/m3)“ auftritt. Danach steigt die
Temperatur wieder etwas an, um letztenendes bei einer Gleichgewichtstemperatur von
etwa T = 610 ◦C zu enden, die oberhalb der Gleichgewichtstemperatur des Basisfalls
liegt. Dieses Verhalten ist vergleichbar mit den Temperaturen fu¨r eine konstante etwas
niedrigere volumetrische Oberﬂa¨che. Der Wert fu¨r die lokale volumetrische Oberﬂa¨che
im optimierten Fall liegt am Ende des Reformers bei etwa SV = 700 m
2/m3.
Der na¨chste Schritt war die Optimierung quer zur Hauptstro¨mungsrichtung, also in
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Abb. 4.31: Lo¨sung fu¨r die lokalen Parameter ki bei der Optimierung des Temperaturverlaufes
in x-Richtung mit dem Modell NLP2D. Die Anzahl Nx entspricht dabei den Gitter-
punkten in x-Richtung und somit auch der Anzahl der Optimierungsvariablen.
x-Richtung nach der hier deﬁnierten Geometrie. Durch die leichte Erho¨hung der volume-
trischen Oberﬂa¨che in der Mitte des Reformers gegenu¨ber dem Basisfall zeigen sich auch
hier die dadurch erwarteten Auswirkungen. Dies erfolgt allerdings in stark abgemilderter
Form, da dort nur eine gema¨ßigte Erho¨hung der Oberﬂa¨che auf etwa SV = 7500 m
2/m3
stattfand. Zu bemerken ist hier noch, dass sich die Verringerung der Temperatur dabei
u¨ber einen weiten Bereich bis etwa zum letzten Viertel des Reformers hinzieht. Dar-
auf zuru¨ckzufu¨hren sind auch die Temperaturunterschiede zwischen der Optimierung
in z-Richtung und dem na¨chsten Schritt bei der Optimierung, der Kombination der
Lo¨sungen aus den beiden Optimierungen in z- und in x-Richtung. Das Temperatur-
proﬁl, welches sich bei dieser Kombination ergibt, stimmt im groben Verlauf mit der
reinen z-Optimierung u¨berein. Im ersten Teil des Reformers ist die Temperatur jedoch
um etwa T = 5 K niedriger. Wie bereits angedeutet, wurde diese Kombination dann
als Startwert fu¨r die zweidimensionale Optimierung verwendet. Das bei der Simulation
mit dem Modell PDE2D entstehende Temperaturproﬁl relativiert die Abweichung der
Temperatur bei der Kombination wieder ein wenig. Die Temperatur liegt im ersten Teil
des Reformers nun etwa 0, 5 bis 1 K unterhalb dem Ergebnis der reinen z-Optimierung.
Insgesamt weichen also diese drei Temperaturproﬁle (z-Optimierung, Kombination und
2D-Optimierung) nur unwesentlich voneinander ab. Der Unterschied zwischen maxima-
ler und minimaler Temperatur ist sogar beinahe gleich und liegt bei ΔT = 35, 5 K bei
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Abb. 4.32: Simulierte Temperaturproﬁle an der Mittelachse des Reformers fu¨r verschiedene
Oberﬂa¨chenverteilungen mit dem Modell PDE2D
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der Kombination und bei ΔT = 35, 1 K bei den beiden anderen Proﬁlen.
Ebenfalls in Abbildung 4.32 dargestellt sind noch zwei weitere Fa¨lle bei einer etwas
ho¨heren volumetrischen Oberﬂa¨che von 36573 m2/m3. Die Werte fu¨r die entsprechen-
den Simulationen sind hier der Abbildung 4.22 entlehnt und stellen den Versuch dar,
zumindest theoretisch dem optimalen Verauf der Porosita¨t eines realen Schaumes zu
entsprechen. Dabei wurde bei der Optimierung generell so vorgegangen wie zuvor bei
der etwas niedrigeren volumetrischen Oberﬂa¨che beschrieben. Zusa¨tzlich wurden jedoch
untere und obere Grenzen angesetzt (SV = 22000 m
2/m3 bzw. SV = 150000 m
2/m3),
um die Oberﬂa¨chen in einem Bereich zu halten, der sich in plausible Porosita¨ten u¨ber-
setzen la¨sst. Als mittlere volumetrische Oberﬂa¨che wurde dann der Mittelwert der er-
haltenen Lo¨sung SV = 36573 m
2/m3 eingesetzt. Der Verlauf der Lo¨sungen in x- und in
z-Richtung entspricht dabei nach erfolgter Normierung den oben in den Abbildungen
4.29 und 4.31 gezeigten Proﬁlen mit einer leichten Verschiebung des Proﬁls in Richtung
Eingang. Fu¨r das Temperaturproﬁl des Basisfalls bei dieser erho¨hten volumetrischen
Oberﬂa¨che in Abbildung 4.32 ergibt sich wieder das zu erwartende Bild mit dem klei-
neren Temperaturpeak noch na¨her beim Eingang und dem dann sehr starken Abfall der
Temperatur. Fu¨r den optimierten Fall verschiebt sich der Temperaturpeak noch ein-
mal gegen die Stro¨mungsrichtung und liegt bei einer sehr niedrigen Maximaltemperatur
von T = 623 ◦C. Dann fa¨llt auch hier die Temperatur stark ab. Dabei fa¨llt auf, dass
dieser Abfall fast bis zur gleichen Temperatur des Basisfalls erfolgt, dies aber auf deut-
lich kleinerem Raum. Die Gleichgewichtstemperatur, welche sich dann einstellt, liegt
wieder analog zur vorangegangenen Optimierung deutlich u¨ber der des Basisfalls. Fu¨r
dieses im Vergleich zur vorigen Optimierung relativ schlechte Temperaturproﬁl gibt es
vor allem zwei Gru¨nde, die in der Optimierungsmethode zu ﬁnden sind. Zum einen ist
die Auﬂo¨sung des Optimierungsmodells mit Nz = 10 Gitterpunkten zu grob, um die
A¨nderung der Reaktionszonen im Eingang richtig erfassen zu ko¨nnen. Das Lo¨sungsproﬁl
la¨sst sich also nicht weit genug in Richtung Eingang schieben, wie es notwendig wa¨re.
Zum anderen weichen die Optimierungsmodelle NLP2D bzw. NLP1D hinsichtlich der
genauen Position der Reaktionszonen etwas vom Modell PDE2D ab, welches fu¨r die
Simulationen verwendet wurde. Dadurch stimmen die Absenkung der volumetrischen
Oberﬂa¨che nicht genau mit dem Absenken der Temperatur im Basisfall u¨berein. Dies
erkla¨rt auch die leichten Durchha¨nger der Temperaturproﬁle bei der Optimierung bei
SV = 6840 m
2/m3. Bei einer erho¨hten Oberﬂa¨che kommt dieser Eﬀekt jedoch deutlich
sta¨rker zum Tragen.
Fu¨r die in Abbildung 4.32 vorgestellten Fa¨lle sind in Abbildung 4.33 die Temperatur-
proﬁle in x-Richtung dargestellt. Um die Vergleichbarkeit der Proﬁle zu gewa¨hrleisten,
wurde als Position in z-Richtung jeweils die Position mit der maximalen Temperatur
gewa¨hlt. Die parabolische Form des Basisfalls bei niedriger volumetrischer Oberﬂa¨che,
aber auch die anderen Proﬁle entstehen maßgeblich durch die angenommenen Randbe-
dingungen, also durch die konstanten Temperaturen am Eingang sowie durch die berech-
neten Stro¨mungsverha¨ltnisse. Daher sind nach Betrachtung der La¨ngsproﬁle die sich hier
ergebenden Proﬁle zu erwarten gewesen. Einige Punkte sind dennoch bemerkenswert. Bei
der reinen Optimierung in x-Richtung ergibt sich zwar wie erwartet die Absenkung der
Temperatur in der Reformermitte, jedoch nicht eine (zumindest absolute) Anhebung am
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Abb. 4.33: Temperaturproﬁle in Querrichtung des Reformers fu¨r verschiedene Oberﬂa¨chenver-
teilungen mit dem Modell PDE2D
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Tab. 4.5: Umsatzraten und Selektivita¨ten fu¨r die Optimierungsfa¨lle
Optimierung CH4-Umsatzrate CO-Selektivita¨t H2-Selektivita¨t
Basis (Sv = 6840 m2/m3) 0, 6457 0, 5426 2, 2938
Opt. z-Richtung 0, 6248 0, 5431 2, 2661
Opt. x-Richtung 0, 6780 0, 5344 2, 3544
z,x-Richtung 0, 6526 0, 5355 2, 3203
Opt. 2D 0, 6340 0, 5407 2, 2841
Basis (Sv = 36573 m2/m3) 0, 8783 0, 3974 2, 7397
Opt. 2D (Sv = 36573 m2/m3) 0, 8990 0, 4087 2, 7483
Reaktorrand. Dort ist der Einﬂuss der Wa¨rmeleitung vom Rand und von der Reaktor-
mitte zu stark. Relativ ist die Temperatur jedoch durchaus etwas ho¨her, als es sich nur
durch die Absenkung in der Mitte ergeben wu¨rde. Entsprechend wirkt sich dies auch
wieder auf die Kombination der beiden Optimierungen in z- und x-Richtung aus, die
Temperatur ist hier u¨ber dem gesamten Proﬁl unterhalb der bei reiner Optimierung
in z-Richtung. Bei der vollen zweidimensionalen Optimierung jedoch ist eine deutliche
Anhebung der Temperaturen im Randbereich zu erkennen. Die gleichen Resultate sind
auch bei der Optimierung bei hoher volumetrischer Oberﬂa¨che zu entdecken.
Um die Vorga¨nge an den Ra¨ndern des Reformers na¨her beleuchten zu ko¨nnen, sind
die Temperaturen aus den Simulationen als 2D-Farbkarten in den Abbildungen 4.34(d)
bis 4.34(c) dargestellt. Damit lassen sich die Eindru¨cke aus den Querproﬁlen besta¨ti-
gen. In Abbildung 4.34(a) ist zu sehen, dass sich mit der Erho¨hung der Oberﬂa¨che im
Eingangsbereich eine Nivellierung der Temperatur im Querproﬁl einstellt. Dies erfolgt
dadurch, dass die Wa¨rmeerzeugung bzw. Wa¨rmekonsumierung durch die Reaktion deut-
lich mehr Einﬂuss als die Wa¨rmeleitung besitzt, welche bei dem Basisfall noch fu¨r den
fast parabolischen Temperaturverlauf sorgte. In Abbildung 4.34(b) la¨sst sich ebenfalls
nachvollziehen, dass keine absolute Erho¨hung der Temperatur bei der Optimierung in x-
Richtung stattﬁndet. Vergleicht man jedoch die Temperaturbilder aus der Optimierung
in z-Richtung (Abb. 4.34(a)) mit der Kombination aus beiden Richtungen (Abb. 4.34(c)),
so wird deutlich, dass die Komponente in Querrichtung bei der Lo¨sung der Optimierung
sehr wohl eine Rolle spielt. Der Bereich der ho¨chsten Temperatur ist dort wesentlich brei-
ter dargestellt. Mit der vollen zweidimensionalen Optimierung (Abb. 4.34(d)) verbreitern
sich alle Temperaturbereiche noch einmal in alle Richtungen etwas.
Neben den Temperaturproﬁlen, die bei den Optimierungen immer als Zielfunktionen
dienten, mu¨ssen auch die CH4-Umsatzrate und die Selektivita¨ten von H2 und CO be-
achtet werden. Diese wurden als Nebenbedingungen beru¨cksichtigt, so dass sie nicht
allzuweit von den Werten des Basisfalls abweichen. Die resultierenden Zahlen sind in
Tabelle 4.5 fu¨r die erwa¨hnten Fa¨lle dargestellt und basieren ebenfalls wie die Tempera-
turproﬁle auf den OpenFOAM-Simulationen mit dem Modell PDE2D. Bei der Optimie-
rung in z-Richtung verringern sich der Umsatzwert und die H2-Selektivita¨t um ca. 3 %
bzw. 2 %. Die CO-Selektivita¨t bleibt etwa gleich. Bei der Optimierung in x-Richtung
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(a)
(b)
(c)
(d)
Abb. 4.34: 2D-Farbkarten der simulierten Temperaturverteilungen (PDE2D) fu¨r die verschiede-
nen Schritte der Optimierung: (a) nach reiner Optimierung in z-Richtung, (b) nach
reiner Optimierung in x-Richtung, (c) nach Gewichtung der beiden Lo¨sungen (x,z-
Richtung) und (d) zweidimensionaler Optimimierung mit (c) als Anfangswerte
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ergibt sich sogar eine deutliche Erho¨hung des CH4-Umsatzes und der Selektivita¨t fu¨r
Wasserstoﬀ, wa¨hrend die CO-Selektivita¨t leicht abnimmt. Die Kombination der beiden
Fa¨lle sowie die 2D-Optimierung liegen in ihren Werten entsprechend dazwischen, wo-
bei die Kombination etwas besser liegt als die volle zweidimensionale Optimierung. Die
2D-Optimierung liegt damit nur geringfu¨gig schlechter als der Basisfall. Etwas anders
sieht dies fu¨r die Optimierung bei der ho¨heren volumetrischen Oberﬂa¨che aus, wo der
optimierte Fall diesmal geringfu¨gig besser ist als die Ausgangsbasis.
Abb. 4.35: Beispiel einer optimalen Verteilung der Porosita¨t eines Katalysators als Ergebnis der
Optimierung und bei Verwendung der Gleichungen (2.9) und (4.6) fu¨r den Zusam-
menhang zwischen Porosita¨t und vol. Oberﬂa¨che
Diese Ergebnisse unterstreichen noch einmal, dass durchaus eine Verbesserung des
Temperaturproﬁls und damit eine erwartete la¨ngere Lebensdauer des Katalysators er-
reichbar ist ohne Einbußen beim Umsatz oder der Produktselektivita¨t hinnehmen zu
mu¨ssen. Da die letztere Optimierung bei ho¨heren Oberﬂa¨chen mit dem Ziel durchgefu¨hrt
wurde, diese auf reale Scha¨ume zu u¨bertragen, welche als Katalysatortra¨ger zum Einsatz
kommen ko¨nnen, wurde dies mit dem erhaltenen Resultat durchgefu¨hrt. Dazu wurde die
Verteilung der volumetrischen Oberﬂa¨che mit Hilfe der Gleichungen (2.9) und (4.6) in
die entsprechende Porosita¨t u¨bersetzt. Die Verteilung der Porosita¨t ist in Abbildung 4.35
dargestellt.
Analog zum ersten Fallbeispiel ließe sich dieses Proﬁl zum Beispiel durch verschieden
poro¨se Segmente anna¨hern. Im Bereich des Temperaturmaximums, also auf den ersten 5
mm des Reformers, wu¨rde ein Segment mit hoher Porosita¨t (98 %) beno¨tigt, gefolgt von
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einem ebenso breiten Segment mit geringerer Porosita¨t (87 %). Darauf folgt dann ein
la¨ngeres Segment bis zum Reformerausgang mit mittlerer Porosita¨t (90 %). Wie Simu-
lationen mit diesem Proﬁl zeigen, kann auf den leichten U¨berschwinger an der Position
z = 0.02 m verzichtet werden, ohne große Vera¨nderungen im Temperaturproﬁl zu be-
wirken. Falls die Reaktorwandung hinsichtlich der Temperatur kontrolliert werden kann,
wie dies in den Simulationen angenommen wurde, sollten alle Segmente außerdem in der
Reformermitte eine etwas ho¨here Porosita¨t aufweisen als am Rand.
Auch in diesem Fallbeispiel konnte also gezeigt werden, dass eine Optimierung der
lokalen Strukturparameter mit dem Ziel, eine gleichma¨ßige Temperaturverteilung im
autothermen Dampf-Reformer zu erzeugen, sinnvoll ist. Damit kann diese Methode auch
als Entwicklungswerkzeug fu¨r Katalysatoren dienen, und es ko¨nnen Anforderungen fu¨r
die Herstellung der Struktur aufgestellt werden. Weiterhin zeigen die Ergebnisse auch,
dass weitergehend eine Prozessintensivierung u¨ber diese Methode mo¨glich wa¨re durch
eine Anpassung der Ziele in Richtung einer mo¨glichst hohen Ausbeute.
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Durch die beiden hier vorgestellten Beispiele konnte gezeigt werden, dass gradiert poro¨se
Strukturen in der Verfahrenstechnik vielfa¨ltig anwendbar sind. Die Ergebnisse lassen zu-
dem erwarten, dass die vorgestellte Methodik auf andere Systeme beispielsweise auf
Filtrierung oder auf komplexe Hydrierungsreaktionen u¨bertragbar ist. Mit den bei-
den Beispielen aus der autothermen Reformierung wurde nachgewiesen, dass eine Vor-
ausberechnung der Strukturverteilungen solcher Komponenten mo¨glich ist und damit
auch eine Optimierung der Gesamtanlage hinsichtlich verschiedener Ziele (hier z.B. eine
gleichma¨ßige Temperaturverteilung).
Wa¨hrend das erste Fallbeispiel, die Optimierung einer Sauerstoﬀzufuhrmembran, ei-
ne sehr spezielle Lo¨sung fu¨r ein spezielles Problem mit sehr guten Ergebnissen liefert,
zeigt das zweite Fallbeispiel auf, welches Potential diese Herangehensweise bietet. Das
erste Beispiel ist nur bedingt auf andere Systeme u¨bertragbar. Das Vorgehen im zweiten
Beispiel ist fu¨r eine Vielzahl an chemischen Prozessen mit poro¨sen Katalysatoren inter-
essant, bei denen komplexe Reaktionen eine Rolle spielen. Durch Variation des Optimie-
rungsziels, also zum Beispiel mit der Einbeziehung der Umsatzraten und Selektivita¨ten
im Rahmen einer multikriteriellen Optimierung, la¨sst sich das Verfahren durchaus noch
verbessern oder weiter fassen. Auch denkbar ist die Nutzung anderer Stellgro¨ßen als nur
die volumetrische Oberﬂa¨che und die Wa¨rmeleitung, wie zum Beispiel die eﬀektive Dif-
fusion oder eine gezielte Transportlimitierung im Katalysator. Durch Aufzwingen einer
Transportlimitierung bei ansonsten nicht transportlimitierten Reaktionen ko¨nnte diese
selektiv an bestimmten Stellen des Katalysators benachteiligt werden, wa¨hrend ohnehin
schon dadurch limitierte Reaktionen relativ bevorzugt werden. Auch eine Optimierung
hinsichtlich des Druckabfalls ist hier denkbar. Bei den vielen Mo¨glichkeiten kann dieses
jedoch nur fu¨r den Einzelfall entschieden werden.
Fu¨r die hier gezeigten Beispiele konnten damit die in der Einleitung gestellten fall-
beispielspeziﬁschen Leitfragen, ob mithilfe gradiert strukturierter poro¨ser Elemente die
Temperaturverteilung im Reformer gu¨nstiger gestaltet werden kann und wie diese Struk-
turierung im Detail aussehen muss, positiv beantwortet werden. Eine Erweiterung auf
die allgemeinen Leitfragen, also ob generell die Eﬃzienz verfahrenstechnischer Anlagen
durch den Einsatz gradiert poro¨ser Strukturen verbessert werden kann, la¨sst sich al-
lerdings nicht kategorisch feststellen. Dieses muss von Fall zu Fall untersucht werden,
obwohl die hier vorgestellte Methode bei der jeweiligen Entscheidung sicherlich hilfreich
sein du¨rfte. Mit geeigneter Wahl der Optimierungsziele kann das in dieser Arbeit vorge-
stellte Verfahren dann als Methode zur gezielten Entwicklung entsprechender Materialien
genutzt werden. Damit kann das Verfahren ebenfalls als Werkzeug zur Prozessintensi-
vierung angesehen werden.
Betrachtet man nun speziell das in beiden Fallbeispielen fokussierte Problem des Tem-
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peraturverhaltens im autothermen Dampf-Reformer, so wurden hier zwei konkurrierende
Mo¨glichkeiten zur Lo¨sung aufgezeigt. So zeigt die Temperaturkontrolle u¨ber eine Sau-
erstoﬀzufuhrmembran eine zwar sehr eﬀektive Lo¨sung, hat jedoch gerade ihre Grenzen
beim Hochskalieren des Laborreformers. Ideal funktioniert diese Lo¨sung nur dort, wo
die Reformierungsprozesse in der Na¨he dieser Membran und damit lokal bei den Oxi-
dationsreaktionen stattﬁndet. Diese Grenzen gibt es bei der Optimierung der Kataly-
satorstruktur nicht. Dafu¨r ist diese Lo¨sung allerdings hinsichtlich der Vermeidung von
Temperaturmaxima nicht so eﬀektiv wie im ersten Fallbeispiel. Trotzdem ist die zweite
Lo¨sung eher auch fu¨r eine physische Demonstration in einem hochskalierten Reformer ge-
eignet, vor allem auch durch die einfache Erweiterung der Optimierungsziele auf Umsatz
und Selektivita¨t und damit auf die Gesamteﬃzienz eines solchen Demonstrators. Eine
Schlussfolgerung dieser Arbeit sollte daher darin bestehen, das Katalysatoroptimierungs-
verfahren auf einen konkreten Fall mit industrierelevanten Geometrien anzuwenden und
so auf seine Praxistauglichkeit zu testen.
Die betrachteten Fallbeispiele zeigen allerdings auch Probleme bei dieser Vorgehens-
weise auf bzw. an welchen Stellen die Methodik noch verbessert werden kann. Die Po-
tentiale fu¨r Verbesserungen liegen insbesondere in folgenden Bereichen:
• bei der Modellierung des Prozesses,
• bei der mathematischen Lo¨sung der Optimierung sowie
• bei der Herstellung der gradierten Strukturen.
Außerdem muss die Frage gestellt werden, fu¨r welche Anlagen dieser Aufwand gerecht-
fertigt und vor allem erfolgversprechend ist.
Die numerische Optimierung lebt und stirbt mit der Auswahl des richtigen Modells
fu¨r den Prozess, d.h. das Ergebnis aus der Optimierung kann nur so gut sein wie das
verwendete Modell. Besonders wichtig bei der Modellierung von poro¨sen Strukturen
ist die Beziehung zwischen den Funktions- und Strukturparametern. Hier wurden zum
Beispiel verschiedene Korrelationen fu¨r die Berechnung der Wa¨rmeleitung, des Druck-
verlustes und der Stoﬀdiﬀusion anhand der Porosita¨t und den Porengro¨ßen benutzt, die
fu¨r Scha¨ume in einem relativ engen Betriebsbereich bestimmt wurden. Diese Zusam-
menha¨nge und damit auch etwa Auslegungsregeln fu¨r Katalysatorscha¨ume beﬁnden sich
derzeit noch in einem Entwicklungsstadium. Besonders zur eﬀektiven Wa¨rmeleitung in
Scha¨umen bei hohen Temperaturen, also einem deutlichen Einﬂuss der Strahlung, und
bei Durchstro¨mung, existieren noch relativ wenig Vero¨ﬀentlichungen. Zudem existie-
ren diese auch nur fu¨r homogene Strukturen, was jedoch nicht automatisch bedeutet,
dass diese auch Struktura¨nderungen oder gradierte Strukturen genau genug beschreiben
ko¨nnen. Beispielhaft ko¨nnte man sich hier den Druckverlust in einem zweischichtigen
Schaum mit einer grobporigen Tra¨gerschicht und einer feinporigen Deckschicht anse-
hen. Zweifellos la¨sst sich hier der Gesamtdruckverlust durch die Einzeldruckverluste der
einzelnen Schichten anna¨hern. Dennoch wird es auch einen Einﬂuss durch die plo¨tzli-
che Struktura¨nderung u¨ber zusa¨tzliche Verwirbelungen, halboﬀene Poren (Dead-End)
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etc. geben. Mit diesen U¨berlegungen muss nicht nur das Modell selbst verbessert wer-
den, sondern auch eine Validierung des Gesamtmodells mit Struktura¨nderungen in dem
jeweiligen poro¨sen Element sollte erfolgen.
In den Beispielen dieser Arbeit wurde das Basismodell speziell fu¨r die numerischen
Optimierungen stark vereinfacht, was zum Teil zu deutlichen Vera¨nderungen in den Re-
sultaten fu¨hrte. Da die Wirkung der Modellvereinfachung hauptsa¨chlich den Lo¨sungs-
algorithmen geschuldet war, ließe sich auch an diesen noch einiges auf der mathemati-
schen Ebene verbessern. Dabei kann entweder das Modell mit anderen Verfahren an die
Optimierung angepasst werden, wobei die Genauigkeit des Basismodells im Wesentlichen
erhalten bleiben soll. Oder die Verfahren selbst sind auf das Basismodell zu u¨bertragen,
ohne dass der rechnerische Aufwand fu¨r die Lo¨sung um ein Vielfaches zunimmt. An die-
ser Stelle wird man wie so oft einen Kompromiss ﬁnden mu¨ssen zwischen hinreichender
Genauigkeit der Ergebnisse und dem Aufwand fu¨r das Optimierungsverfahren.
Eine weitere Mo¨glichkeit zur Verbesserung der hier vorgestellten Methoden sind die
immer besser werdenden Mo¨glichkeiten zur Herstellung von gradierten Strukturen fu¨r die
verschiedensten Anwendungen sowie mit den verschiedensten Verfahren. Angestrebt in
dieser Arbeit wurden jeweils die besten Verteilungen der Porosita¨t, wobei die Herstellung
absichtlich nur als Randbedingung in die Verfahren eingeﬂossen ist. Dies wurde bewusst
in dieser Form durchgefu¨hrt, obwohl die Strukturen in der exakten Form noch nicht zu
bekommen waren, da die Herstellungsverfahren sich sta¨ndig verbessern und sicherlich in
der Zukunft auf diesem Gebiet noch einiges zu erwarten sein du¨rfte.
Mit dem Fortschritt der Forschung in den angesprochenen Bereichen wird sich auch
die Methodik zur gezielten Entwicklung gradierter poro¨ser Strukturen in der Verfahrens-
technik weiterentwickeln. Diese Arbeit kann daher gewissermaßen als Ausgangspunkt
betrachtet werden, da hier grundlegend der Einsatz einer solchen Vorgehensweise mit
sehr guten Ergebnissen bei den Fallbeispielen demonstriert wurde. In Zukunft werden
sicherlich viele Prozesse davon proﬁtieren und in Zusammenarbeit mit der Modellie-
rung, der mathematischen Optimierung und der Herstellung poro¨ser Strukturen wird
diese Methode die Eﬃzienz vieler Anlagen nachhaltig verbessern.
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